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Kurzzusammenfassung
Die heute betriebenen IGCC -Kraftwerke enthalten viele Prozessschritte, die bedeutende
Wirkungsgradverluste verursachen. Die größten Verluste entstehen durch das notwendi-
ge Abkühlen des Brenngases für die Gasreinigung. Um die Verluste zu minimieren, ist
eine kontinuierliche Heißgasreinigung bei möglichst hohen Temperaturen ohne Abküh-
lung des Gases unerlässlich.
Eines der Forschungsvorhaben auf diesem Gebiet ist das HotVeGas - Projekt, das sich
mit Prozessen zur Hochtemperaturvergasung und -gasreinigung für IGCC -Kraftwerke
beschäftigt. Die wichtigsten Prozessschritte innerhalb der neu entwickelten Heißgasreini-
gung sind die Abscheidung von flüssiger Schlacke, die Entfernung von gasförmigen Alka-
lien und der CO - Shift mit H2 - Abtrennung mittels Hochtemperatur - Shiftkatalysator-
Membran. Die Entfernung von Alkalien ist von besonderem Interesse, da Kondensate von
Alkalimetallsalzen Schädigungen an Anlageteilen verursachen können. Aus diesem Grund
ist es wichtig, die Alkalienkonzentrationen im Rauchgas möglichst gering zu halten. Das
Konzept der Alkalienreinigung bei hohen Temperaturen basiert im HotVeGas - Projekt
auf einer Einbindung in alumosilikatischen Materialien unter Bildung von glasartigen
Schmelzen. Dazu müssen Materialien gefunden werden, die unter den gegebenen Bedin-
gungen ein möglichst hohes Einbindungsvermögen aufweisen. Darüber hinaus besteht
Klärungs- und Forschungsbedarf hinsichtlich der Einsatzfähigkeit von Katalysatormem-
branen unter den betrachteten Bedingungen.
Im Rahmen der Gesamtprozessbetrachtung wurden in der vorliegenden Arbeit zum einen
thermochemische Modellrechnungen zur Abschätzung der Gasreinheiten nach Alkalien-
reinigung unter reduzierenden Bedingungen durchgeführt. Die Abschätzungen erfolgten
in Abhängigkeit von der Kohlezusammensetzung, des Vergasungsmittels und des An-
lagendrucks. Die berechneten Alkalisalzkonzentrationen dienten anschließend als Ein-
gangsdaten für die Berechnung von Kondensationstemperaturen von Alkalisalzen. Ferner
wurden Stabilitäten von CO - Shift -Katalysatoren unter den zu erwartenden Bedingun-
gen abgeschätzt. Für die Untersuchung des Sorptionsvermögens der Alumosilikate bzw.
der erreichbaren Gasreinheiten bei hohen Temperaturen in reduzierender Atmosphäre
wurden Sorptionsversuche bei 1400 und 1500 °C durchgeführt.

Abstract
Nowadays, the IGCC prozess is the most efficient technique for power generation. Ho-
wever, there are many process steps which cause tremendous losses in efficiency. The
highest losses occur during the cooling of the flue gas required for the gas cleaning. A
reduction of loss in efficiency can be achieved by a continuous hot gas cleaning at eleva-
ted temperatures without any intercalated flue gas cooling steps.
The german project HotVeGas deals with an IGCC process including a high temperature
coal gasification and a high temperature flue gas cleaning. The important steps in the re-
cent hot gas cleaning are removal of slag, retention of gaseous alkalis and CO conversion
together with hydrogen separation by a high temperature shift catalyst membrane. The
removal of alkalis is predominant because condensates of alkali metal salts can demage
components in the power plant. Therefore, the essential aim is to keep the alkali concen-
tration at low values. The concept of a removal of alkali at high temperatures is based
on sorption in aluminosilicates and forming glass melts. In this regard, materials with a
high sorption capacity under prevailing conditions are required. Furthermore, there is a
great demand for operational CO catalysts.
Within the context of an overall view of the considered IGCC process thermochemical
model calculations were performed to estimate the gas purity after alkali removal under
reducing conditions. The parameters of interest were coal composition, gasifying agent
und system pressure. The resulting gas composition was then used to determine the
condensation temperatures of alkaline salts. In addition, thermochemical stabilities of
shift catalysts under reducing conditions were calculated. In consideration of the sorption
capacity of aluminosilicates at high temperatures in reducing atmosphere sorption tests
were performed at 1400 and 1500 °C.
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1. Einleitung
Gegenwärtig und in naher Zukunft ist die Energieversorgung eine der wichtigsten Vor-
aussetzungen für die Erhaltung des bestehenden Lebensstandards. In Deutschland wird
Strom aus einem Energiemix aus Atomkraft, fossilen Energieträgern wie Kohle, Erdgas
und -öl, und regenerativen Energien wie Windkraft, Wasserkraft und zunehmend Pho-
tovoltaik und Biomasse bereitgestellt. Strom aus erneuerbaren Energieträgern ist aus
heutiger Sicht zur Deckung des Bedarfs nicht ausreichend. Strom aus Atomkraft wird
zunehmend reduziert und die natürlichen Rohstoffquellen für Erdöl und Erdgas wer-
den mittelfristig erschöpft sein. Kohle ist dagegen der Energieträger mit den größten
Vorräten (Abb. 1.1).
Abb. 1.1.: Angebotssituation der fossilen Energierohstoffe 2009 [1]
Vor diesem Hintergrund wird Kohle auch in Zukunft eine wichtige Rolle in der Stromer-
zeugung spielen und einer der wichtigsten Energierohstoffe bleiben. Es wird prognosti-
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ziert, dass der Kohleanteil zur Stromerzeugung von derzeit 42% auf 44% im Jahre 2030
steigen wird (Abb. 1.2) [2].
Abb. 1.2.: Prognose für die weltweite Stromerzeugung mit Brennstoffen [2]
Um die Kohleverstromung wirtschaftlicher und effizienter zu machen, d. h. mehr elek-
trische Energie aus gleich bleibender Kohlemenge zu gewinnen und dabei die CO2 -
Emissionen zu reduzieren, müssen effiziente Kraftwerkskonzepte auf Kohlebasis entwi-
ckelt werden. Das wesentliche Ziel in diesem Zusammenhang ist die Steigerung des Wir-
kungsgrades der kohlegefeuerten Technologien und die Reduzierung der CO2 -Emissionen.
Die konventionellen Dampfkraftwerke zeigen Wirkungsgrade von ca. 45 - 47%. Eine er-
hebliche Wirkungsgradsteigerung wird durch eine Kombination aus Kohlevergasung mit
anschließendem GuD -Prozess erreicht (IGCC, integrated gasification combined cycle).
In der Abb. 1.3 sind die erreichbaren Wirkungsgrade der heute bekannten Kraftwerks-
technologien dargestellt.
Trotz erheblicher Wirkungsgradsteigerungen gegenüber einem konventionellen Dampf-
prozess enthalten die IGCC -Prozesse viele Prozessschritte, die bedeutende Wirkungs-
gradverluste verursachen. Die größten Verluste entstehen durch das erforderliche Abküh-
len des Rauchgases für die Gasreinigung. Um diese zu minimieren, ist eine Heißgasreini-
gung bei möglichst hohen Temperaturen ohne Gasabkühlung unterhalb der Temperatur
des folgenden Prozessschrittes erforderlich.
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Abb. 1.3.: Wirkungsgrade in Abhängigkeit von der Turbineneintrittstemperatur [3]
Eines der Forschungsvorhaben auf diesem Gebiet ist das HotVeGas - Projekt, das mit er-
heblichen Mitteln des BMWI gefördert wird. Die Inhalte des Projektes sind die Entwick-
lung von Hochtemperaturvergasungs- und - gasreinigungsprozessen für IGCC -Kraftwer-
ke mit CO2 - Abtrennung. Die wichtigsten Prozessschritte innerhalb der neu entwickelten
Heißgasreinigung sind die Abscheidung von flüssiger Schlacke, die Entfernung von Alka-
lien und CO - Shift mit H2 - Abtrennung mittels einer Hochtemperatur - Shiftkatalysator -
Membran. Die Entfernung der Alkalien ist von besonderem Interesse, da es an kühleren
Stellen innerhalb der Prozesskette zur Kondensatbildung von Alkalimetallverbindungen
kommen kann, die Schädigungen an Anlagebauteilen verursachen können. Aus diesem
Grund ist es wichtig, die Alkalienkonzentrationen im Gas möglichst gering zu halten.
Der Einsatz einer Katalysatormembran bietet den Vorteil, dass ein sauberes, turbinen-
freundliches und H2 - reiches Brenngas erzeugt und gleichzeitig CO2 abgetrennt werden
kann.
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Aufgabenstellung
Die vorliegende Arbeit beschäftigt sich mit der Heißgasreinigung für einen kohlegefeuer-
ten IGCC -Prozess, in dem die Kohlevergasung bei Temperaturen oberhalb des Ascheer-
weichungspunktes und unter Druck vorgesehen ist. Ein wichtiger Aspekt innerhalb der
Gasreinigung ist die Entfernung von Alkalien aus dem Brenngas, die unter Vergasungsbe-
dingungen gasförmig vorliegen. Da Alkalien bzw. ihre Reaktionsprodukte beispielsweise
mit Chlor an kühleren Stellen innerhalb der Prozesskette schädigende Kondensate bilden
können, ist die Einhaltung von bestimmten Gasreinheiten hinsichtlich der Akalienkon-
zentration von großer Wichtigkeit. Für den Betrieb einer Gasturbine werden beispiels-
weise Alkalienkonzentrationen bis max. 150 ppb im Brenngas toleriert.
Die Hauptaufgabe besteht darin, die Anforderungen einerseits an die Gasreinheit und
andererseits an die erreichbaren Gasreinheiten abzuschätzen und abzugleichen. Dazu
sollen im ersten Schritt thermochemische Rechnungen zu Gaszusammensetzungen und
Gasreinheiten nach einer Alkaliensorption mit Alumosilikat -Gettern für verschiedene
Sorptionstemperaturen und verschiedene Drücke durchgeführt werden. Dabei soll her-
ausgearbeitet werden, welchen Einfluss die Kohlezusammensetzung, insbesondere die
Kohlebestandteile Kohlenstoff, Wasserstoff, Schwefel und Chlor, auf die Gasreinheiten
ausübt.
Im nächsten Schritt sollen mit Hilfe der berechneten Gasreinheiten die Kondensations-
temperaturen von NaCl und KCl bestimmt werden, um abzuschätzen, an welchen Stel-
len in der Prozesskette die nach der Alkalienreinigung im Gas verbliebenen Alkalien mit
höchster Wahrscheinlichkeit kondensieren werden.
In einem weiteren Schritt sollen die Stabilitäten von CO - Shift -Katalysatoren ermittelt
werden, um beurteilen zu können, welche Katalysatoren unter den gegebenen Bedingun-
gen eingesetzt werden könnten, und ob gegebenenfalls weitere Reinigungsschritte, z. B.
Entschwefelung, notwendig sind. Dabei spielt der H2S - und der O2 - Partialdruck eine
entscheidende Rolle.
In Sorptionsversuchen soll schließlich die Alkalikonzentration, die bei Einsatz von Sor-
bentien bei Temperaturen >1400 °C erreichbar ist, in reduzierender Atmosphäre ermit-
telt und mit den Ergebnissen der thermochemischen Rechnungen verglichen werden, da
es hierzu bisher keine experimentellen Untersuchungen gibt.
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2.1. Konventionelles Dampfkraftwerk
Bei den konventionellen Dampfkraftwerken wird durch Verbrennung von Kohle Verbren-
nungswärme für die Wasserdampferzeugung erzeugt. Mit dem erzeugten Wasserdampf
wird eine Dampfturbine betrieben (Abb. 2.1).
Abb. 2.1.: Konventionelles Dampfkraftwerk [4]
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Nach heutigem Stand der Technik gehören zu einem Dampfkraftwerk eine atmosphäri-
sche Staubfeuerung, ein Dampfkessel mit Zwangsdurchlauf und überkritische Dampfpa-
rameter (Tab. 2.1) [5].
Tab. 2.1.: Dampfparameter und Wirkungsgrade moderner Kohlekraftwerke [5, 6, 7, 8]
Brennstoff Frischdampf Zwischenüberhitzer Wirkungsgrad Kraftwerk
Steinkohle 290 bar / 600 °C 61,1 bar / 620 °C 47,2 % Westfalen D290 bar / 582 °C — / 580 °C 47,0 % Nordjyllandsværket
Braunkohle 266 bar / 554 °C 49,7 bar / 583 °C 42,3 % Lippendorf275 bar / 580 °C 60,0 bar / 600 °C 45,2 % BoA1 Niederaußem
Eine Wirkungsgradsteigerung des konventionellen Dampfkraftwerks ist durch die An-
hebung der Dampfparameter zu erreichen. Dabei steht die Entwicklung und Erpro-
bung neuer Werkstoffe im Vordergrund. Im Projekt KOMET 650 wurden austenitische
und ferritische Stähle für dampfführende Komponenten für Frischdampfparameter von
300 bar und 650 °C getestet, das Projekt AD 700 beschäftigte sich mit der Einsetz-
barkeit von Nickelbasislegierungen für Frischdampfparameter von 375 bar und 700 °C
sowie zweifacher Zwischenüberhitzung auf je 720 °C [5, 7, 8]. Die Wirkungsgrade für die
letztgenannten Dampfparameter (allerdings mit einfacher Zwischenüberhitzung) wurden
auf 50 - 51% mit Kühlung im Kühlturm und 53 - 54% mit Seewasserkühlung berechnet
[7]. Zur weiteren Wirkungsgradsteigerung von Braunkohle gefeuerten Dampfkraftwerken
untersucht RWE Power im BoA-Plus-Konzept eine Braunkohlevortrocknung in Wirbel-
schichttrocknungsanlagen (WTA) [5, 8]. Dieses Verfahren bietet gegenüber der bisheri-
gen Mahltrocknung mit ca. 1000 °C heißen Rauchgasen den Vorteil, dass die anfallende
Niedertemperaturwärme für die Wirbelschichttrocknung genutzt und die Verdampfungs-
wärme der Brüden rückgewonnen werden kann. Ausgehend vom BoA-Konzept ist eine
Wirkungsgraderhöhung von 4 - 5% -Punkten auf ca. 50% möglich. Ein wichtiger Vorteil
der Wirkungsgraderhöhung des Dampfkraftwerks ist die gleichzeitige Realisierung hoher
Teillast -Wirkungsgrade. Mit weiterentwickelten Werkstoffen, verbesserter Strömungs-
mechanik und Thermodynamik des Prozesses sowie neuer Kohletrocknungstechnologien
sind Wirkungsgrade von 51% wahrscheinlich [9]. Es ist allerdings abzusehen, dass weite-
re Erhöhungen des Wirkungsgrades nur mit unverhältnismäßig hohem Aufwand möglich
sein werden.
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2.2. Kombinierte Gas- und Dampf - Kraftwerke (GuD)
Eine Möglichkeit, die Prozesswirkungsgrade gegenüber konventionellen Dampfkraftwer-
ken zu steigern, bietet der kombinierte Gas- und Dampfturbinenprozess (GuD -Prozess)
(Abb. 2.2). Bei diesem Prozess wird eine Gasturbine mit einem brennbaren Gas befeuert.
Das heiße Abgas aus der Gasturbine wird für einen nachgeschalteten Dampfturbinen-
prozess benutzt (Abhitzedampfprozess) [10]. Die Kombination der Einzelprozesse Gas-
und Dampfturbine wird heute erfolgreich beim Einsatz von Erdgas, leichtem Heizöl und
staubfreien Brenngasen mit Wirkungsgraden bis zu 58% eingesetzt. Durch eine Verbes-
serung des Gasturbinenwirkungsgrades ist mit Gesamtwirkungsgraden von über 60% zu
rechnen [11, 12].
Abb. 2.2.: Kombinierter Gas- und Dampfprozess (GuD) [13]
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Die Voraussetzung für einen kohlebefeuerten GuD -Kombiprozess ist die Erzeugung eines
turbinentauglichen Brenngases durch eine Verbrennung unter Druck bzw. eine Vergasung
mit anschließender Gasreinigung bei hohen Temperaturen. Die drei möglichen Konzepte
sind:
• Druckwirbelschichtfeuerung (DWSF)
• Druckkohlenstaubfeuerung (DKSF)
• Integrierte Vergasung (IGCC)
2.2.1. Kombiprozess mit Druckwirbelschichtfeuerung (DWSF)
Das von ABB Carbon in den 80-er Jahren entwickelte kohlebetriebene GuD -Kraftwerk
basiert auf einer stationären Druckwirbelschichtfeuerung. Bei dem ABB-Konzept wird
das druckaufgeladene Rauchgas (ca. 15 bar) durch zwei in Reihe geschaltete Heißgaszy-
klone weitestgehend von Staub gereinigt und anschließend in einer Gasturbine entspannt.
Um Schädigungen der Turbinenschaufeln durch Restpartikel im Rauchgas vorzubeugen,
wurde die Gasturbine zusätzlich modifiziert. Die Abgaswärme wird zur Abhitzedampf-
erzeugung und Speisewasservorwärmung genutzt [14]. Die Technologie wurde erfolgreich
in Demonstrationsanlagen, wie z. B. in Wakamatsu (Japan) [15] und Tidd (USA) [16] ge-
testet und wird von ABB Carbon in zwei Baureihen mit 200 bzw. 800 MW thermischer
Leistung weltweit kommerziell angeboten [17]. Die weltweit erste braunkohlegefeuerte
Druckwirbelschichtanlage ging 1999 in Cottbus in Betrieb.
Ein wesentlicher Vorteil der Druckwirbelschichtfeuerung ist zum einen die Möglichkeit
der integrierten Entschwefelung im Feuerungsraum (Wirbelbett) durch Zugabe von Kalk
oder Kalkstein zum Brennstoff. Zum anderen kann durch die niedrigen Brennraumtem-
peraturen die Bildung von Stickoxiden weitgehend vermieden werden [8, 16, 18].
Der Nachteil der heutigen konventionellen Druckwirbelschichtprozesse (Prozess der 1.
Generation, PFBC=Pressurized Fluidized Bed Combustion) liegt in der Verschlackungs-
gefahr der Brennkammer bei Brennkammertemperaturen oberhalb von 850 - 900 °C. Da-
mit verbunden sind die Gasturbineneintrittstemperaturen auf diesen Temperaturbereich
beschränkt und sind niedriger als die Gasturbineneintrittstemperaturen erdgasbefeuer-
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ter Anlagen. Dadurch ist der Wirkungsgrad konventioneller DWSF -Anlagen auf Werte
kleiner 47% begrenzt [19, 20, 21].
Im Hinblick auf eine Steigerung des Wirkungsgrades ist daher eine Erhöhung der Gastur-
bineneintrittstemperatur erforderlich. Ein Weg, dies zu erreichen, liegt in der Entwick-
lung von DWSF -Anlagen der 2.Generation. Das Konzept schließt eine Nachverbrennung
eines sauberen Brenngases in einer Nachbrennkammer ein, wodurch die Rauchgastempe-
ratur angehoben werden kann [8, 14]. Eine mögliche Verfahrensvariante ist der in Abb.
2.3 gezeigte Hybrid- oder Topping - Prozess [5, 14, 22, 23].
Abb. 2.3.: Vereinfachtes Verfahrensschaltbild eines DWSF-Prozesses der 2. Generation;
Hybrid- oder Topping-Prozess [3]
Bei diesem Verfahren wird ein Teil der Kohle in einer Druckwirbelschicht verbrannt und
ein weiterer Teil in einer Druckwirbelschicht vergast. Die Vergasung erzeugt ein nieder-
kalorisches Brenngas und Koks, der in der Druckwirbelschichtfeuerung weiterverbrannt
wird. Mit dem Brenngas wird die Rauchgastemperatur in der Nachbrennkammer ange-
hoben. Auf diese Weise kann die Gasturbineneintrittstemperatur deutlich erhöht werden.
Durch das Verhältnis Rauchgas/Brenngas kann sie zusätzlich eingestellt werden.
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Neben dem Hybrid - Prozess mit abgetrennter Vergasung und Verbrennung des Restkok-
ses gibt es ein weiteres Verfahren mit einer gestuften Verbrennung in einer Wirbelschicht.
Dieses Verfahren wurde von der Deutschen Montan Technik Essen entwickelt [24, 25].
Das Verfahren beruht auf einer unterstöchiometrischen Druckverbrennung, der sog. Teil-
verbrennung mit Luft ohne Zusatz von endotherm reagierenden Vergasungsmittel (par-
tielle Oxidation) [26]. Zur Demonstration des Verfahrens der gestuften Verbrennung
von Kohle wird an der BTU Cottbus eine entsprechende Technikumsanlage (150 KWth)
mit druckaufgeladener zirkulierender Wirbelschichtfeuerung der 2. Generation betrieben
[27, 28].
Die Abb. 2.4 zeigt ein Fließbild der Anlage der BTU Cottbus. Im oberen Teil der Wir-
belschicht (3) findet die Teilverbrennung der Kohle statt. Die Temperatur liegt hier bei
ca. 870 °C und der Druck beträgt 10 bar bei λ -Werten im Bereich von 0,5 - 0,8. In einem
der Wirbelschicht nachgeschalteten Zyklon (4) werden feste Partikel und unverbrannte
Kohle abgetrennt und zum unteren Teil der Wirbelschicht zurückgeführt. Hier findet
eine Nachverbrennung der Kohle unter oxidierenden Bedingungen statt. Das in diesem
Teil des Reaktors entstehende Abgas dient zur Teilverbrennung der Kohle im oberen Teil
der Wirbelschicht. Das Brenngas mit einer Temperatur von 650 - 800 °C wird nach dem
Durchlaufen eines Rohgaskühlers (9) mit Hilfe von Heißgasfiltern (10) gereinigt und in
die Nachbrennkammer geleitet. Durch die Einstellung eines entsprechenden Luftverhält-
nisses in der Wirbelschicht erfolgt die Verbrennung so weit unterstöchiometrisch, dass
nach Zugabe der vorgewärmten Sekundärluft zum Brenngas in der Nachbrennkammer
(11) (Gasturbine) die maximale Turbineneintrittstemperatur erreicht wird.
Bei diesem Verfahren kann aufgrund des dort herrschenden Temperaturniveaus in der
gesamten Wirbelschicht die bisher bewährte In-situ-Entschwefelung angewendet werden.
Aufgrund der reduzierenden Atmosphäre sind jedoch Minderungen in der Effektivität
der Entschwefelung zu erwarten [26]. Die Reinigung des Brenngases aus dem Teilverga-
ser kann auf die Komponenten beschränkt werden, die zur Erfüllung der Spezifikationen
der Gasturbine erforderlich sind [29]. Sollen die maximalen Gasturbineneintrittstempe-
raturen erreicht werden, so muss die Heißgasreinigung bei der DWSF 2. Generation auf
dem Temperaturniveau der Druckwirbelschichtfeuerung (insbesondere Entfall des Roh-
gaskühlers) und in reduzierender Atmosphäre stattfinden [30].
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Abb. 2.4.: Schema der DWSF-Versuchanlage an der BTU Cottbus [31]
11
2.2. Kombinierte Gas- und Dampf -Kraftwerke (GuD)
Mit der Erhöhung der Gasturbineneintrittstemperatur sind ebenfalls gesteigerte Anfor-
derungen an die Reingasqualität verbunden. Neben der Verringerung des Staubgehaltes
wird vor allem eine separate Alkalienreinigung des Brenngases zur Vermeidung von Kor-
rosion der nachgeschalteten Gasturbine durch flüssige Alkalisulfate erforderlich.
Für die hier beschriebene Verfahrensvariante der DWSF 2. Generation werden in der
Literatur für ein simuliertes 400-MWth-Kraftwerk unter Zugrundelegung überkritischer
Dampfparameter Wirkungsgrade im Bereich von 48,5 - 50,5% angegeben [28], als lang-
fristiges Wirkungsgradpotential (2010 - 2015) werden Werte bis zu 55% erwartet [9].
2.2.2. Kombiprozess mit Druckkohlenstaubfeuerung (DKSF)
Bei der Druckkohlenstaubfeuerung (Pressurized Pulverized Coal Combustion, PPCC) er-
folgt die Verbrennung der Kohle unter Druck in einer kohlenstaubgefeuerten Brennkam-
mer. Zur Erreichung möglichst hoher Rauchgastemperaturen wird die Brennkammer als
Schmelzkammerfeuerung bei 1500 - 1700 °C und 15 - 20 bar betrieben. Das Rauchgas wird
nach einer zweistufigen Gasreinigung direkt in einer Gasturbine entspannt [32, 33, 34, 35].
Da keine Abkühlung des Rauchgases vorgesehen ist, muss die Entfernung von Asche
und flüchtigen Alkalimetallverbindungen aus dem Rauchgas oberhalb oder zumindest
auf dem Niveau der Rauchgastemperatur beim Eintritt in die Gasturbine von ≥ 1400 °C
erfolgen. Ein vereinfachtes Schema des DKSF-Prozesses ist in Abb. 2.5 gezeigt.
Im Rauchgas sind eine Vielzahl von Mineralien und anderen Stoffen enthalten, welche
die Turbinenschaufeln der Gasturbine durch Korrosion und Erosion sehr schnell zerstö-
ren würden. Aus diesem Grund muss das Rauchgas vor dem Eintritt in die Gasturbine
von Aschebestandteilen und Alkalien gereinigt werden. Dies geschieht in zwei Schritten.
Im ersten Reinigungsschritt werden die flüssigen Aschepartikel in einem speziellen, mehr-
stufigen Flüssigascheabscheider (FAA) abgeschieden. Dieser Reinigungsschritt ist not-
wendig, da die bei hohen Temperaturen entstehende schmelzflüssige Schlacke sich nur
teilweise an der Brennkammerwand niederschlägt. Während der Flüssigascheabscheidung
durchströmt das Rauchgas eine Schüttung aus Keramikkugeln. Damit ist eine Abschei-
dung von Partikeln mit Durchmessern ≥ 3µm und ein Staubgehalt von 350mg/Nm3
erreichbar. Da die Keramikkugeln im Flüssigascheabscheider einem ständigen Fluss der
12
2.2. Kombinierte Gas- und Dampf -Kraftwerke (GuD)
Abb. 2.5.: Vereinfachtes Verfahrensschaltbild eines Kombiprozesses mit Druckkohlen-
staubfeuerung [3]
flüssigen Schlacke ausgesetzt sind, kommen nur Keramiken mit einer ausreichenden Kor-
rosionsbeständigkeit in Frage. Sehr gute Korrosionsbeständigkeit zeigen vor allem iso-
statisch gepresste oder schmelzgegossene Keramiken, die neben einer geringen (offenen)
Porosität auch einen hohen Anteil an Cr2O3 aufweisen. Da sich aber unter Betriebsbe-
dingungen, vor allem in Verbindung mit Alkalien, leicht flüchtige und giftige Cr(VI)-
Verbindungen (z. B. Na2CrO4) bilden [36], wurden chromfreie Keramiken auf Basis von
Hafniumoxid entwickelt [37, 38, 39].
Kleinere Partikel mit Durchmessern ≤ 3µm, die üblicherweise in Trägheitsabscheidern
abgeschieden werden, können bei der DKSF auf diese Weise nicht aus dem Gas entfernt
werden, weil die Teilchen durch Niedertemperaturplasma -Effekte eine elektrostatische
positive Ladung tragen und sich abstoßen. Es bilden sich keine Agglomerate, die in ei-
nem Trägheitsabscheider abgeschieden werden könnten. Ihre Abscheidung erfolgt in zwei
weiteren Reinigungsschritten unter Ausnutzung ihrer elektrischen Eigenschaften. Zum
einen wird das Rauchgas durch eine Schüttung aus Keramikpaarungen (Cr2O3 - und
ZrO2 - haltige Keramik) mit unterschiedlichen elektrischen Eigenschaften (Elektronen-
und Ionenleiter) geleitet. Zum anderen werden hinter dieser Schüttung SiC -Elektroden
eingesetzt. Durch diese Maßnahmen kann der Partikelgehalt auf unter 10mg/Nm3 und
die Partikelgröße auf ≤ 1µm abgesenkt werden.
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Die zweite Reinigunsstufe ist die Alkalienreiniung. Sie ist erforderlich, da trotz verbes-
serter Einbindung der Alkalien in die vorhandene Schlacke weiterhin ein nennenswerter
Anteil der Alkalien im Rauchgas verbleibt. Mit Hilfe von geeigneten Sorbentien (Get-
termaterialien) soll das Rauchgas von gasförmigen Alkalimetallspezies gereinigt wer-
den. Dies ist insbesondere wichtig, da Alkalien über die Bildung von Sulfatschmelzen
in den kälteren Bereichen der Gasturbine (T<1000 °C) zur sulfatinduzierten Hochtem-
peraturkorrosion auf den Gasturbinenwerkstoffen führen können. Daher gibt es seitens
der Gasturbinenhersteller strenge Limitierungen für einsetzbare Heißgase. Die Alkalien-
konzentration im Heißgas muss dabei deutlich kleiner als 1 ppm sein (bezogen auf den
Brennstoff).
Aufgrund der theoretisch möglichen, hohen Gasturbineneintrittstemperatur besitzt der
DKSF-Prozess ein hohes Wirkungsgradpotential. Wirkungsgrade von 53% und höher
werden hierbei für möglich gehalten. Weiterentwicklungen in der Gasturbinentechnik
können bei dieser Schaltungsvariante direkt wirkungsgradsteigernd genutzt werden.
Bisher existierte nur eine 1-MWth-Pilotanlage in Dorsten, die für die Erprobung der
Heißgasreinigung sowie der Messanalytik im technisch übertragbaren Maßstab gebaut
wurde. Ein Anlagenschema der DKSF-Pilotanlage in Dorsten ist in Abb. 2.6 gegeben.
Abb. 2.6.: Anlagenschema der 1-MWth- DKSF -Pilotanlage in Dorsten
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2.2.3. Kombiprozess mit integrierter Kohlevergasung (IGCC)
Der zurzeit technisch fortgeschrittenste kohlegefeuerte Kombiprozess ist der Prozess mit
integrierter Kohlevergasung (IGCC: Integrated Gasification Combined Cycle) [14, 40,
41, 42, 43, 44]. Die Abb. 2.7 zeigt ein vereinfachtes, allgemeines Verfahrensschaltbild
eines IGCC -Prozesses.
Abb. 2.7.: Verfahrensschaltbild eines IGCC -Prozesses [3]
Kohle wird mit einem Sauerstoff -Dampf -Gemisch bei ca. 30 bar entsprechend der for-
malen Reaktion
Kohle+ V ergasungsmittel → Gas+ Asche
vergast. Entsprechend ihrer oberen Prozesstemperatur lassen sich die Vergasungsprozes-
se in die folgenden Gruppen einteilen: Niedertemperaturvergasung (<800 °C, Festbett-
vergasung), Mitteltemperaturvergasung (<1000 °C, Wirbelschichtvergasung) und Hoch-
temperaturvergasung (>1000 °C, Flugstromvergasung und Schlackebadvergasung).
Bei den Festbettverfahren strömt das Vergasungsmittel durch eine sich sehr langsam ab-
wärts bewegende Feststoffschüttung. Diese Verfahren können sowohl im Gleich- als auch
im Gegenstromprinzip betrieben werden. Charakteristisch für einen Festbettvergaser ist
15
2.2. Kombinierte Gas- und Dampf -Kraftwerke (GuD)
die Ausbildung von Zonen. Der zugeführte Brennstoff durchläuft nacheinander die Ab-
schnitte der Aufheizung und Trocknung, Pyrolyse, Reduktion und Oxidation. Wegen der
langen Verweilzeit im Festbett wird der Kohlenstoff bei geringem Sauerstoffverbrauch
vollständig umgesetzt.
Bei Wirbelschichtverfahren wird eine Schicht aus Bettmaterial und Brennstoff von unten
so angeströmt, dass die Partikel in Bewegung geraten und damit in intensivem Kontakt
miteinander und dem Vergasungsmittel stehen. Im Unterschied zu den Festbettverfahren
bilden sich aufgrund der sehr guten Durchmischung im Reaktor keine Zonen mit vermin-
derter (Todzone) oder erhöhter Aktivität (Hotspot) aus und die Temperatur ist nahezu
konstant. Damit sind Vergasungsprozesse in Wirbelschichten auch in größeren Maßstä-
ben problemlos durchführbar. Ein weiterer Vorteil besteht in den geringeren Anforde-
rungen an den Brennstoff (Korndurchmesser < 1-20mm, Aschegehalt bis 20Gew.-%).
Die Temperatur im Wirbelbett wird unterhalb des Erweichungspunktes der Asche be-
trieben, damit die Asche trocken aus dem Prozess entzogen werden kann. In bestimmten
Fällen werden in Wirbelschichtvergasern zur Brennstoffwandlung inerte Bettmaterialien
eingesetzt, die das Ascheschmelzverhalten beeinflussen (z. B. bei Biomassevergasung).
Beim Flugstromvergaser werden sehr hohe Temperaturen zwischen 1400 - 1600 °C er-
reicht, und der Brennstoff wird sehr schnell und nahezu vollständig vergast. Allerdings
muss der Brennstoff stark zerkleinert werden (< 0,1mm), der in einem Strom aus Sauer-
stoff oder Luft eingedüst wird. Es werden fast ausschließlich CO, H2, H2O und CO2
gebildet. Die Schwierigkeit besteht in der Beherrschung der hohen Temperaturen. Die
Innenwände des Vergasers müssen mit Feuerfestmaterial ausgekleidet werden. Da die
Asche bei diesem Verfahren generell flüssig anfällt, spielt die Ascheerweichungstempe-
ratur des eingesetzten Brennstoffs keine Rolle. Etwa 60% der Asche werden mit der
Schlacke ausgetragen, der Rest wird mit dem Rauchgas als Flugstaub ausgetragen.
Der Schlackebadvergaser arbeitet nach dem Prinzip der autothermen Druckvergasung
von festen Brennstoffen im Gegenstrom mit einem Dampf - Sauerstoff -Gemisch bei Tem-
peraturen in der Verbrennungszone von 1500 - 2000 °C, d. h. oberhalb des Ascheschmelz-
punktes. Deshalb bildet sich im unteren Teil des Vergasungsreaktors ein Schlackebad aus.
Die Schlacke wird schmelzflüssig über eine Abschichtdüse diskontinuierlich ausgelagert,
wobei ein Ringbrenner zur Regelung des Schlackestromes eingesetzt wird. Die Verga-
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sungsmittelzufuhr erfolgt durch Düsen, die über den Umfang des Reaktors angeordnet
sind, kurz über dem Schlackenbad.
In Abb. 2.8 befindet sich eine graphische Darstellung der Funktionsweise von verschie-
denen Vergasertypen.
Abb. 2.8.: Schmatische Darstellung der verschiedenen Vergasertypen [45]
Das erzeugte Brenngas wird in mehreren Schritten von Staub und gasturbinenschädli-
chen Gasspezies gereinigt. Die dem Stand der Technik entsprechende Gasreinigung um-
fasst eine Partikelabscheidung, eine Wasserwäsche, eine COS -Hydrolyse und eine Nass-
entschwefelung. Sie ermöglicht geringste Emissionen an Schwefel, Stickoxiden und Staub.
Für die nasse Gasreinigung muss das Brenngas bis auf 40 °C abgekühlt und anschließend
wieder aufgeheizt werden. Um die hiermit verbundenen Exergieverluste zu vermeiden,
gibt es Anstrengungen, eine Gasreinigung mit trockener Heißgasentschwefelung sowie
Partikel- und Spurstoffabscheidung bei ca. 600 °C durchzuführen. Die zurzeit in Betrieb
befindlichen Demonstrationsanlagen (Wabash-River, Tampa, Pinon Pine, Buggenum,
Puertollano) besitzen Wirkungsgrade zwischen 40 und 45%. Der IGCC -Prozess pro-
fitiert aber direkt von der Weiterentwicklung der Gasturbinentechnik. Deshalb werden
mit erhöhten ISO-Eintrittstemperaturen (1250 °C) moderner Gasturbinen für IGCC -
Anlagen Wirkungsgrade >50% vorausgesagt.
Im Vergleich zu herkömmlichen Dampfkraftwerken weisen IGCC -Anlagen aufgrund des
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hohen apparativen Aufwands (Luftzerlegungsanlage und Gasreinigung) höhere Investiti-
onskosten auf, können aber ein weitaus flexibleres Band an Einsatzstoffen verwerten, wie
z. B. Raffinerierückstände, Biomassen und Kohlen. Des Weiteren sind IGCC -Anlagen
zur „Polygeneration“ fähig. Neben Strom und Dampf kann alternativ ein Synthesegas
für chemische Synthesen bereitgestellt werden.
Die in der Diskussion befindliche CO2 - Abtrennung ist im IGCC -Prozess durch heu-
te weitgehend verfügbare Technik ebenfalls vorteilhaft realisierbar [46]. Mit Hilfe eines
CO - Shifts und nachfolgender CO2 - Abtrennung in einer physikalischen Wäsche kann
das Brenngas vor Eintritt in die Gasturbine von CO2 befreit werden. Während der
Shift - Reaktor und die Wäsche dem Stand der Technik entsprechen, muss die Gasturbi-
nenbrennkammer für die Verbrennung des H2 - reichen Brenngases angepasst werden.
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3. Methoden zur Rauchgasreinigung
3.1. Konventionelle Rauchgasreinigung bei
Kohleverbrennunsprozessen
Die fossilen Brennstoffe enthalten neben Kohlenstoff und Wasserstoff viele Mineralien,
an welche Schwefel und Stickstoff gebunden sind. Bei der Verbrennung entstehen Luft-
schadstoffe, die wegen ihrer Umweltschädlichkeit nicht in die Luft freigelassen werden
dürfen. Inerte Kohlebestandteile treten als Stäube auf, Schwefel in Form von Schwefel-
dioxid und Stickstoff als Stickstoffoxide. Eine konventionelle Gasreinigung gliedert sich
demnach in die Prozesse der Entstaubung, Entschwefelung und Entstickung [47].
3.1.1. Entstaubung
Die im Rauchgas enthaltenen festen Bestandteile werden unter dem Begriff Flugstaub
zusammengefasst, der sich aus nichtbrennbaren (Flugasche) und brennbaren (Flugkoks)
Bestandteilen des Brennstoffes zusammensetzt. Der Flugstaub besteht aus vielen unter-
schiedlichen Korngrößenfraktionen. Die Entfernung des Staubes erfolgt mittels mecha-
nischer bzw. elektrischer Abscheider. Mechanische Abscheider nutzen die Fliehkraft, die
elektrischen Abscheider die Kraftwirkung elektrischer Felder.
Mechanische Abscheider Abscheider, welche die Fliehkraft ausnutzen, bezeichnet
man als Zyklone (Abb. 3.1). In einer zylinderförmigen Abscheidekammer wird durch
eine tangentiale Anströmung eine Drehströmung erzeugt. Durch die Zentrifugalkraft
werden die festen Teilchen nach außen gedrängt und fallen aufgrund der Erdanziehung
nach unten in einen Sammelbehälter.
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Abb. 3.1.: Prinzipieller Aufbau eines Zyklonabscheiders [47]
Eine andere Variante der mechanischen Abscheider sind Gewebefilter. Das zu reinigen-
de Gas durchströmt das Filtergewebe, wobei die Teilchen am Gewebe haften bleiben.
Durch Rütteln bzw. einen entgegenstömenden Luftstoß kann das Gewebe vom Staub
befreit werden, der in einem Sammelbehälter aufgefangen wird. Das Gewebe besteht
je nach Einsatztemperatur und Partikelbeschffenheit aus Baumwoll-, Kunststoff- oder
mineralischen Fasern. Da das Gewebe einem abrasiven Gasstrom ausgesetzt ist, muss
für eine angemessene Lebensdauer die Gasgeschwindigkeit gering gehalten werden. Um
die erforderliche Filterfläche zu erzeugen, werden Gewebefilter hinter kohlegefeuerten
Kesseln als Schläuche ausgeführt (Abb. 3.2).
Elektrofilter Für die Anwendung von Elektrofiltern müssen die Staubpartikel mit elek-
trischen Ladungen versehen werden. Dies geschieht über drahtförmige Sprühelektroden,
die sich zwischen den Niederschlagselektroden (geerdet) befinden. Zwischen den Sprüh-
elektroden und den Niederschlagselektroden wird eine Spannung bis 100 kV angelegt,
mit der Folge, dass an den Sprühelektroden, wo die Feldstärke maximal ist, eine Korona-
Entladung entsteht. Die frei werdenden Elektronen wandern entlang der Feldlinien zu
den Niederschlagselektroden und lagern sich an den Staubteilchen an. Die geladenen
Staubteilchen werden an den Niederschlagselektroden abgeschieden. Diese können durch
Rütteln von den Staubpartikeln befreit werden. Für die Abscheidung muss ein Staubteil-
chen ausreichend viele Elektronen einfangen, was proportional zum Teilchendurchmes-
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Abb. 3.2.: Aufbau eines Gewebefilters. Die Abreinigung erfolgt durch Strömungsum-
kehr mittels eines Druckluftstoßes (Jet-Puls-Filter) [48]
ser ist. Feine Partikel werden dementsprechend weniger abgeschieden. Eine schematische
Darstellung eines Elektrofilters zeigt Abb. 3.3.
Abb. 3.3.: Schematische Darstellung eines Elektrofilters [48]
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3.1.2. Entschwefelung
Die Entfernung des SO2 aus dem Rauchgas kann auf mehrere Arten erfolgen. Eine weit
verbreitete Methode ist die Umwandlung von SO2 zu Sulfiten und Sulfaten durch Re-
aktionen mit Alkali- bzw. Erdalkalikarbonaten, -oxiden oder -hydroxiden. Dies kann in
Trocken- und Nassverfahren erfolgen. Das Trockenverfahren basiert auf einer Gas - Fest-
stoff -Reaktion, die durch ein „Schale -Kern -Modell“ beschrieben werden kann. Die Um-
setzung des SO2 bewegt sich als eine Reaktionsfront vom Kornrand des absorbierenden
Partikels in konzentrischen Kugelschalen ins Innere. Bestimmend sind die Temperatur,
die Oberfläche und die Reaktivität des absorbierenden Feststoffes. Die trockene Umset-
zung hat den Vorteil, dass das Gas nicht abgekühlt werden muss. Allerdings konnten
bisher mit der Gas - Feststoff -Reaktion nur in einer Wirbelschichtfeuerung ausreichende
Entschwefelungsgerade erreicht werden.
Deutlich wirksamer ist die Sprühabsorption, bei der das Rauchgas mit einer wässrigen
Ca(OH)2 - Lösung besprüht wird. Das Rauchgas muss vorher auf Temperaturen von 90 -
120 °C abgekühlt werden. Das SO2 reagiert mit Ca(OH)2 zu CaSO3, während das Wasser
verdampft. In einem nachgeschalteten Gewebefilter werden Flugstaubreste, Calciumsul-
fit, Calciumsulfat und nicht umgesetztes Calciumhydroxid abgeschieden.
Beste Ergebnisse werden mit dem Waschverfahren erzielt, in dem Gips als Endprodukt
entsteht (Abb. 3.4). In einem Absorberturm werden das Rauchgas, das Waschwasser, die
Kalksuspension und Luft eingebracht. Die Reaktion läuft als eine Ionenreaktion ab, bei
der SO2, Wasser und Kalk zu reinem Gips (CaSO4) reagieren. Darüber hinaus werden
bei diesem Verfahren HF und HCl als CaF2 und CaCl2 abgebunden.
3.1.3. Stickstoffreduzierung
Das im Rauchgas enthaltene NOx besteht zu 95% aus dem nicht wasserlöslichen NO, da-
her sind Waschverfahren nicht effektiv. Großtechnisch wird das NOx bei Temperaturen
von 950 - 1050 °C mit einem Überschuss an NH3 zu Wasser und Stickstoff umgesetzt. Da
die Verteilung der Brennkammertemperatur von vielen Faktoren abhängt, ist das Ver-
fahren bei einem vertretbaren NH3 - Überschuss nicht durchführbar. Es sind katalytische
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Abb. 3.4.: Prinzipschema eines einstufigen Kalkwaschverfahrens [47]
Verfahren (SCR=Selective Catalytic Reduction) entwickelt worden, die eine Rauchgas-
temperatur von 320 -40 °C voraussetzen. Die Katalysatoren enthalten Titandioxid und
Zusätze von V,W,Mo -Verbindungen. Das vom Katalysator nicht umgesetzte NH3 wird
vom Flugstaub absorbiert. Allerdings können Reste von NH3 die Gipskristallisation be-
einflussen. Deshalb ist der NH3 - Anteil hinter einem SCR -Katalysator, der sog. Schlupf,
auf 5 ppm beschränkt. Der Anstieg des Schlupfes wirkt sich auf die Standzeit des Kata-
lysators aus, dieser liegt bei kohlegefeuerten Anlagen bei 20 000 Stunden.
Mittlerweile gibt es die Möglichkeit, die Bildung von Stickstoffoxiden, die stark tempe-
raturabhängig ist, bereits während der Verbrennung zu minimieren. In dem sog. FLOX-
Verfahren (flammenlose Oxidation) wird die Verbrennungsluft stark mit dem Rauchgas
verdünnt, bevor sie in Kontakt mit dem Brennstoff kommt. Dadurch sinkt die Sauer-
stoffkonzentration in der Flamme und verlangsamt die Reaktion zwischen Brennstoff und
Luftsauerstoff. Dies führt zu niedrigeren Temperaturen in der Reaktionszone. Durch das
niedrigere Temperaturniveau wird die Bildung von thermischen NOx reduziert [49].
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3.2. Rauchgasreinigung in IGCC -Prozessen
Die Rauchgasreinigung bei IGCC -Prozessen dient neben der Senkung von Emissionen
ebenfalls der Herstellung eines sauberen Brenngases für die Gasturbine. Dementspre-
chend richtet sich die Rauchgasreinigung bei IGCC -Prozessen nach den Anforderungen
an ein turbinentaugliches Brenngas. Unabhängig welches Verfahren zur Kohleumsetzung
(DKSF, IGCC) eingesetzt wird, die Partikelabscheidung und die Alkalireinigung sind die
wichtigsten Reinigungsschritte bei der Herstellung eines turbinentauglichen Brenngases.
Derzeit beinhaltet die Rauchgasreinigung eine Feststoffabscheidung, eine Nasswäsche,
eine COS -Hydrolyse und eine Entschwefelung. Durch einen anschließenden CO - Shift
und Abtrennung des CO2 (Rectisol, -70 °C) ist es möglich, das CO2 vor dem Eintritt des
Brenngases in die Gasturbine zu entfernen [50]. Für die Gasreinigung muss das heiße
Gas abgekühlt werden.
Bei der Feststoffabscheidung werden Staub und Flugasche abgetrennt. Die Nasswäsche
dient der Entfernung von löslichen Verbindungen wie Chloridsalze (NaCl, KCl), NH3,
HCl, HF sowie Resten von Flugstaub. Beide Schritte erfolgen bei Rauchgastemperaturen
von ca. 40 °C. Die nachfolgende COS -Hydrolyse findet bei Temperaturen um 200 °C
statt. Damit ist eine Erwärmung des Rauchgases erforderlich. Das COS wird mit Wasser
in Schwefelwasserstoff und Kohlendioxid überführt:
COS + H2O → H2S + CO2. (3.1)
Eine Möglichkeit der Schwefelentfernung ist die nasse Entschwefelung mit Waschlösun-
gen. Hier gibt es verschiedene Verfahren, die nach der Waschlösung unterschieden wer-
den, z. B. Rectisol (Methanol) oder MDEA (Methyldiethylamine) [51, 52]. Der Schwefel-
wasserstoff kann anschließend in dem sog. Claus - Prozess in einer zweistufigen Reaktion
in elementaren Schwefel umgewandelt werden. Die erste Reaktion ist eine Oxidation des
H2S, bei der zweiten Reaktion reagiert das entstehende SO2 mit H2S (Gl. 3.2, 3.3)
2H2S + 3O2 → 2SO2 + 2H2O (3.2)
2H2S + SO2 → 3S + 2H2O (3.3)
Um den Verlusten von Wirkungsgraden durch mehrmaliges Abkühlen und Aufheizen
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des Rauchgases entgegenzuwirken, gibt es große Bestrebungen zur Realisierung einer
Heißgasreinigung bei sehr hohen Temperaturen in der Nähe des Ascheerweichungspunk-
tes. Der Vorteil liegt darin, dass Asche bei diesen Temperaturen als flüssige Schlacke
vorliegt. Somit kann ein großer Teil der flüssigen Aschepartikel durch Sedimentation
und Zentrifugalkraft abgetrennt und mit der Schlacke ausgetragen werden. Die restli-
chen Aschepartikel können anschließend im ersten Schritt der Heißgasreinigung in einem
Adsorber abgeschieden werden.
Erste erfolgreiche Entwicklungen zur Heißgasreinigung wurden im DKSF -Projekt er-
zielt. Die Heißgasreinigung bestand hier im Wesentlichen aus zwei aufeinanderfolgen-
den Reinigungsschritten. Im ersten Reinigungsschritt wurden Reste von Schlacke in ei-
nem Flüssigascheabscheider, einer Schüttung aus Keramikkugeln, abgeschieden. In einem
zweiten Schritt fand die Entfernung von Alkalien statt. Eine gesonderte Alkalienentfer-
nung ist erforderlich, da ein nennenswerter Anteil von Alkalichloriden im Rauchgas ent-
halten ist. Bei der Rauchgasreinigung von konventionellen GuD -Prozessen werden die
Alkaliensalze in der Nasswäsche herausgewaschen. Eine vergleichbare zweistufige Heiß-
gasreinigung wird innerhalb von Forschungsvorhaben für neue IGCC -Prozesse unter-
sucht und entwickelt.
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Das Projekt HotVeGas [53]
Die vorliegende Arbeit ist ein Teil des Projektes HotVeGas, das sich mit grundlegen-
den Untersuchungen zur Entwicklung zukünftiger Hochtemperaturvergasungs - und -gas-
reinigungsprozesse für IGCC -Kraftwerke mit CO2 - Abtrennung und ferner zur Herstel-
lung synthetischer Energieträger beschäftigt. Das Projekt wird durch das Bundesministe-
rium für Wirtschaft und Technologie (BMWi) im Rahmen des COORETEC -Programms
gefördert. Am Projekt mitwirkende Institutionen sind der Lehrstuhl für Energiesysteme
der TU München, das Institut für Energieverfahrenstechnik und Chemieingenieurwesen
der TUB Freiberg, das IEK-2 der Forschungszentrum Jülich GmbH, GTT -Technologies
sowie die Industriepartner Siemens (Future Energy), EON, RWE, EnBW und Vattenfall.
Vor dem Hintergrund des hohen und zukünftig weltweit steigenden Energiebedarfs müs-
sen Vorkehrungen hinsichtlich der Bereitstellung von Energie getroffen werden, um den
Bedarf in einigen Jahren weiterhin zu gewährleisten. Aus heutiger Sicht ist Strom aus
erneuerbaren Energieträgern zur Deckung des Bedarfs nicht ausreichend. Fossile Brenn-
stoffe wie Erdgas und -öl werden immer knapper, so dass sie künftig als Hauptener-
gielieferanten nicht in Betracht kommen. Die langfristige Verfügbarkeit der Kohle wird
daher auch in Zukunft eine wichtige Rolle bei der Stromerzeugung spielen. Besonde-
re Beachtung finden dabei Ressourcenschonung, Umweltfreundlichkeit, Zuverlässigkeit
und Wirtschaftlichkeit. Auf lange Sicht wird eine effiziente CO2 - Abtrennung innerhalb
des Kraftwerksprozesses und eine sichere Lagerung des CO2 notwendig, um die CO2 -
Emissionen zu senken, die den Treibhauseffekt und die globale Erwärmung begünstigen.
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Die derzeit erforschten und Erfolg versprechenden Kohlekraftwerke beruhen auf der Ba-
sis der IGCC -Technologie (Integrated Gasification Combined Cycle), bestehend aus
Kohlevergasung, Gasreinigung, Gasturbine, Dampfturbine und CO2 - Abscheidung. Die
Vorteile der Technologie sind:
• Hoher Wirkungsgrad (>50%)
• Hohe Brennstoffflexibilität
• Niedrige Emissionen
• Nachrüstbarkeit der CO2 - Abtrennung mit relativ geringen Wirkungsgradeinbußen
• Betrieb auch ohne Abscheidung möglich (No Regret Strategie)
• Erzeugung synthetischer Energieträger wie Wasserstoff, Methan, Methanol oder
flüssiger Kraftstoffe
Die elektrischen Wirkungsgrade der heute betriebenen IGCC -Kraftwerke belaufen sich
auf ca. 45%. Der derzeitige Stand der Technik ermöglicht die Konzeption von IGCC -
Kraftwerken ohne CO2 - Abtrennung mit Wirkungsgraden von ca. 50%, die in weniger
als 10 Jahren in Betrieb gehen können. Weitere Optimierungen des Prozesses versprechen
Wirkungsgrade von 55%.
Die Wirkungsgradverluste bei den heutigen IGCC -Kraftwerken entstehen durch wie-
derholtes Abkühlen und Aufheizen des Brenngases innerhalb der Rauchgasreinigung,
die notwendig ist, um Staub und turbinenschädliche Gasbestandteile zu entfernen. Für
die nasse Gasreinigung wird das heiße Rauchgas bis auf 40 °C abgekühlt, anschließend
für den CO - Shift wieder aufgeheizt, für die Sauergaswäsche wiederum auf bis zu -75 °C
(Rectisol) abgekühlt und schließlich wieder aufgeheizt, um in die Turbine geleitet zu wer-
den. Bei Hochtemperaturvergasungsprozessen, z. B. Flugstrom- und Schlackebadverga-
sung, werden zur Vermeidung von Verschlackung zusätzlich Gasquenche eingesetzt. Um
die hiermit verbundenen Exergieverluste zu vermeiden, müssen Rauchgasreinigungspro-
zesse entwickelt werden, die bei höheren Temperaturen und soweit wie möglich trocken
arbeiten. Angestrebt wird eine Heißgasreinigung, bei der das Rauchgas nicht unterhalb
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der Temperatur des Folgeschrittes in der Prozesskette abgekühlt wird, um eine konti-
nuierliche Auskopplung von Nutzwärme zu ermöglichen. Die Abb. 4.1 verdeutlicht den
Unterschied zwischen heutigen und zukünftigen IGCC -Kraftwerken.
Abb. 4.1.: Schema von IGCC -Kraftwerken. Oben: heute, unten: zukünftig
Für zukünftige IGCC -Kraftwerke werden innerhalb der Heißgasreinigung die Prozesse
der Flüssigascheabscheidung, der Alkalienreinigung und der Entschwefelung betrach-
tet. Die Flüssigabscheidung dient der Entfernung von Resten der Flüssigasche aus dem
Rauchgas, indem die Flüssigasche an einer Schüttung aus keramischen Kugeln haften
bleibt. Die sich anschließende Alkalienreinigung basiert auf der Glasbildung durch Alka-
lieneinbau in Alumosilikaten. Die Entschwefelung beruht auf der Umwandlung von zum
Beispiel Oxiden in Sulfide.
Eine weitere deutliche Erhöhung der Energieeffizienz ist durch Wasserstoffmembranen zu
erwarten. Für die Erzeugung eines H2 - reichen Brenngases nach der CO2 - Abtrennung
( 80% H2) wird für die Shift - Reaktion ein stark überstöchiometrisches Verhältnis von
Wasserdampf zu CO benötigt. Folglich muss der Wasserdampf aus dem Prozess aus-
gekoppelt werden und steht nicht mehr für die Stromerzeugung mittels Dampfturbine
zur Verfügung. Der Einsatz von H2 -Membranen würde die benötigte Menge an Was-
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serdampf auf ein stöchiometrisches Verhältnis von Wasserdampf zu CO senken. Weiter-
hin könnte der Abkühlungsschritt für die CO -Konvertierung auf die thermodynamisch
notwendigen tiefen Temperaturen vermieden und ein heißeres Brenngas für den Bren-
ner der Gasturbine bereitgestellt werden. Für die CO -Konvertierung sind bifunktiona-
le Hochtemperatur -Membran - Shiftreaktoren vorgesehen, die zum einen den CO - Shift
und zum anderen die Wasserstoffabtrennung einschließen.
Das langfristige Entwicklungsziel für den CO2 - freien, hocheffizienten IGCC -Prozess ist
demnach ein Hochdruck -Hochtemperatur -Vergaser mit integrierter Heißgasreinigung
bei höchsten Temperaturen, H2 - Abtrennung mittels katalytischer Hochtemperaturmem-
bran und H2 -Gasturbine mit heißer Brenngaszuführung. Das Konzept des im HotVeGas-
Projekt geplanten IGCC -Prozesses ist in einem Flussdiagramm in Abb. 4.2 dargestellt.
Abb. 4.2.: Konzept des Gesamtprozesses für ein zukünftiges IGCC -Kraftwerk
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In der ersten Phase des Projektes, in der auch die vorliegende Arbeit durchgeführt wurde,
werden zum einen Grundlagen zum Verhalten von Kohle mit seinen Mineral- und Spu-
renkomponenten bei höchsten Temperaturen unter streng reduzierenden Bedingungen
erarbeitet, zum anderen werden Grundlagen und Konzepte zu integrierten Heißgasrei-
nigungs- und CO2 - Abtrennverfahren entwickelt. In den weiteren Phasen sollen dann
zunehmend neben der Grundlagenforschung die Prozessentwicklungen zu integrierten
Vergasungs- und Hochtemperaturgasreinigungsverfahren sowie Entwicklungen zu inte-
grierten Prozessen mit Wasserstoffmembranen im Vordergrund stehen.
30
5. Alkalienreinigung bei hohen Temperaturen mit
Hilfe von Alumosilikaten
Die Alkalienreinigung ist ein Prozessschritt innerhalb der Heißgasreinigung oberhalb
des Ascheerweichungspunktes in zukünftigen IGCC -Kraftwerken. Alkalien sind Alkali-
metallverbindungen und werden bei der Kohlevergasung freigesetzt. Sie können durch
Kondensation oder Kondensation ihrer Reaktionsprodukte nachfolgende Anlagenkom-
ponenten wie Abhitzedampferzeuger, Katalysatormembran oder Gasturbine schädigen.
Der größte Anteil der freigesetzten Alkalien wird in der Schlacke, einer viskosen Flüs-
sigkeit der nicht vergasten Kohlekomponenten, zurückgehalten, aber ein bedeutender
Anteil der Alkalien verbleibt gasförmig im Brenngas und muss entfernt werden. Bei der
Entfernung der gasförmigen Alkalien bei hohen Temperaturen greift man auf das Prinzip
der Glasbildung durch den Einbau von Alkalimetallen in alumosilikatische Verbindungen
zurück. Das Prinzip wird in den folgenden Abschnitten näher erläutert.
5.1. Alumosilikate
5.1.1. Aufbau von Alumosilikaten
Alumosilikate sind natürlich vorkommende Verbindungen auf der Basis von SiO2 und
Al2O3. Das reine Silikatgerüst besteht aus SiO4 - Tetraedern, die aus Energiegründen
über die Ecken miteinander verbunden sind. Bei einer regelmäßigen Anordnung der
SiO4 - Tetraeder entsteht ein Gerüst mit Fernordnung, d. h. innerhalb des Gerüstes herr-
schen die gleichen Symmetrien. Das Gerüst wird als kristallin bezeichnet. Quarz ist eine
kristalline Modifikation von SiO2. Sind die SiO4 - Tetraeder wahllos miteinander ver-
knüpft, beschränkt sich die Symmetrie auf kleine Bereiche (Nahordnung). In diesem Fall
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handelt es sich um eine glasartige Struktur.
Definitionsgemäß ist Glas eine amorph erstarrte Schmelze, in der die Kristallisation
beispielsweise durch Abschrecken unterbunden wurde. Die am weitesten verbreitete Be-
schreibung von Glas ist die sog. Netzwerkhypothese nach Zachariasen [54], die das Sili-
katgerüst als ein unregelmäßiges Netzwerk von [SiO4] - Tetraedern definiert. Die Grund-
bausteine des Netzwerkes, die Siliziumkationen, werden als Netzwerkbildner bezeichnet.
Weitere bekannte Netzwerkbildner sind Bor, Germanium, Titan und Phosphor. Neben
Netzwerkbildnern definiert die Netzwerkhypothese Netzwerkwandler. Es handelt sich
um Elemente, meist aus der Alkali- und Erdalkaligruppe, die das Netzwerk in seiner
Struktur ändern. Netzwerkwandler brechen die Bindungen zwischen Silizium und Sau-
erstoff im Silikatgerüst, die einen ionischen Anteil von ca. 50% haben, auf. Aus sog.
Brückensauerstoffen, die zwei Siliziumkationen miteinander verbinden, entstehen sog.
Trennstellensauerstoffe, die an ein Siliziumkation gebunden und mit einem Überschuss
an negativer Ladung behaftet sind. Der Ladungsausgleich erfolgt durch die Netzwerk-
wandler [54, 55, 56]. In Abb. 5.1 sind verschiedene Formen von Silikaten dargestellt.
Abb. 5.1.: Schmatische zweidimensionale Darstellung von Silikaten. (a) kristallin, (b)
glasig/amorph, (c) Na - Silikatglas [56]
In einem Alumosilikat, wie der Name schon erahnen lässt, ist Aluminium im Silikat -
Netzwerk eingebaut. Das Aluminium wird in das silikatische Netzwerk über den Aus-
tausch von SiO4 gegen Al2O3 bzw. über den Austausch der Tetraedereinheiten SiO44−
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gegen AlO4−5 eingebracht. Dabei wird Si4+ mit der Koordinationszahl KZ=4 durch
Al3+ ersetzt. Wegen der stöchiometrischen Bilanz kann der Austausch nur im Verhält-
nis SiO4/Al2O3=2 : 1 erfolgen. Dies ist gleichbedeutend mit der Entfernung von zwei
Trennstellensauerstoffen und einem höheren Verknüpfungsgrad innerhalb des Netzwer-
kes (Abb. 5.2). Folglich verhält sich Al3+ in KZ=4 wie ein Netzwerkbildner. Allerdings
kann Al3+ ebenfalls in KZ=6 auftreten, und dann fungiert es als Netzwerkwandler.
Die Bedingung für KZ=4 des Al3+ ist das Verhältnis von Al2O3 : R2O ≤ 1, mit R als
Vertreter der Alkaligruppe, andernfalls wird auch KZ=6 eingenommen. Die Koordina-
tionszahl des Al3+ hat somit einen bedeutenden Einfluss auf die Viskosität der entspre-
chenden Schmelzen, denn im Falle des Netzwerkbilnders mit KZ=4 steigt die Viskosität,
andernfalls nimmt sie ab.
Abb. 5.2.: Schematische Darstellung des Austausches von SiO2 gegen Al2O3 bei der
Entstehung von Alumosilikaten [55]
Man unterscheidet verschiedene Typen von Silikaten: Insel-, Gruppen-, Schicht- und Ge-
rüstsilikate. Die Zugehörigkeit wird durch das Verhältnis O : Si wiedergegeben: je höher
dieses Verhältnis, desto einfacher der Aufbau. Die Inselsilikate haben das größte O : Si-
Verhältnis von 4, Gerüstsilikate das kleinste mit einem Wert von 3. Der Typ des Silikates
bestimmt seine Eigenschaften [55].
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5.1.2. Eigenschaften von Alumosilikaten
Reines Silikatglas bzw. ein Alumoalkalisilikatglas mit einem Verhältnis Al2O3 : R2O=1
besitzt aufgrund der trennstellenfreien Struktur eine hohe Viskosität. Die Erzeugung von
Trennstellen durch den Einbau von Alkali- bzw. Erdalkalimetallen bewirkt eine Absen-
kung der Viskosität. Alkali- bzw. Erdalkalimetalle werden deshalb Flussmittel genannt.
Glas ist ziemlich stabil gegenüber sauren Lösungen. Zwar findet ein Ionenaustausch
statt, da die Alkalien aus dem Glas in die Lösung und die Protonen aus der Lösung in
das Glas hinein diffundieren, dieser Vorgang ist jedoch diffusionsgesteuert und von der
Glaszusammensetzung und der Temperatur abhängig. Daher ist der Stoffumsatz sehr
gering und sinkt mit der Zeit.
In alkalischen Lösungen kann allerdings bei einem lockeren Netzwerk aufgrund von vielen
Trennstellen die komplette Auflösung des Glases erfolgen. Die OH− - Ionen greifen die
Si -O -Bindungen an und erzeugen weitere Trennstellen nach folgendem Schema:
≡Si−O−Si≡ +OH− =⇒ ≡Si−OH + −O−Si≡ . (5.1)
Im Falle von Wasser treten beide Phänome auf, da Wasser amphoter ist. Zunächst fin-
det der schnellere Ionenaustausch statt, so dass der pH -Wert der Lösung ins Basische
verschoben wird. Anschließend setz der Abtrag durch die OH− - Ionen ein. Das Aus-
maß des Angriffes wird von der Struktur des Glases, der Temperatur und der Dauer
bestimmt. Gläser mit hohen SiO2- und Al2O3 - Anteilen haben im Allgemeinen eine sehr
gute chemische Beständigkeit [55].
5.2. Einbindung von Alkalien in Alumosilikaten
Mit dem Wissen, dass silikatische Verbindungen Alkalimetalle in ihre Struktur integrie-
ren können, liegt die Bestrebung nahe, diese Eigenschaft für die Entfernung der Alkalien
aus dem Rauchgas innerhalb der Heißgasreinigung zu nutzen.
Die in der Natur vorkommenden Alumosilikate enthalten bereits Alkali- und Erdalka-
limetalle in geringen Mengen, doch im Vergleich zu den Mengen an SiO2 und Al2O3
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sind die Mengen an Alkalimetallen vernachlässigbar klein. Folglich ist noch viel Poten-
tial bis zur Erschöpfung der theoretischen Aufnahmekapazität, die auf dem Verhältnis
Al2O3 : R2O ≤ 1 basiert, vorhanden.
Die Aufnahme der Alkalien aus dem Rauchgas beruht auf dem oben beschriebenen Prin-
zip von der Auftrennung der Si -O -Bindungen und dem Ausgleich der entstehenden
Überschussladungen. Ferner ist bekannt, dass die Bindungsauftrennung durch die An-
wesenheit von Wasser begünstigt wird. Die zwei Punkte haben zur Folge, dass an den
Trennstellen anstatt der Sauerstoffe OH -Gruppen zurückbleiben, die mit den Alka-
limetallen unter Bildung von HCl wechselwirken. Für diese Reaktion wurde folgende
Gleichung vorgeschlagen:
2MCl(g) +H2O(g) + Al2O3 · xSiO2(s) =⇒M2O · Al2O3 · xSiO2(s) + 2HCl(g)
mit M als Vertreter der Alkalimetalle [57, 58].
Der Mechanismus der Reaktion ist bildhaft in Abb. 5.3 dargestellt.
Abb. 5.3.: Schematische Darstellung des Alkalieneinbaus in Alumosilikaten unter dem
Einfluss von Wasser
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5.3. Umsetzung der Alkalisorption in der Praxis
Im Projekt HotVeGas ist vorgesehen, dass die Entfernung der Alkalien aus dem heißen
Rauchgas in einer Schüttung aus alumosilikatischem Material stattfindet, während das
zu reinigende Gas die Schüttung durchströmt. Währenddessen, so die Theorie, reagie-
ren die Alkalien mit dem Schüttungsmaterial und bilden alumosilikatische Gläser. Die
entstehenden Gläser sind niedrigschmelzend und die Viskosität sinkt mit zunehmender
Anzahl an Trennstellen, die durch den Einbau von Alkalien erzeugt werden. Dieser Effekt
wird in einem „Abtropfgetter“ ausgenutzt. Die im Gas enthaltenen Alkalien bilden mit
den Alumosilikaten Gläser, die aufgrund der sinkenden Viskosität zu fließen beginnen
bzw. sie tropfen ab. Durch den Abtrag der abtropfenden Gläser steht sauberes Sorpti-
onsmedium zur Verfügung. Eine schematische Darstellung eines „Abtropfgetters“ ist in
Abb. 5.4 gezeigt.
Abb. 5.4.: Schematische Darstellung eines „Abtropfgetters“
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5.4. Literaturübersicht zur Reduzierung der
Alkalienkonzentration
5.4.1. Alkalisorption in Alumosilikaten
Eine Heißgasreinigung und Entfernung von Alkalien aus dem heißen Rauchgas bei Koh-
leverbrennungsprozessen wurde erstmals bei Spacil und Luthra im Jahre 1982 erwähnt
[59]. In den folgenden Jahren folgten einige Veröffentlichungen auf diesem Gebiet. Die
am häufigsten untersuchten Werkstoffe sind Kaolinit, Bauxit, Emathlit, weiterhin auch
Mullit, Diatomenerde, SiO2 und aktiviertes Al2O3. Kaolinit und aktiviertes Al2O3 stell-
ten sich als viel versprechende Sorptionsmittel heraus [60, 61]. Die Temperaturbereiche
in den bisherigen Untersuchungen lagen zwischen 600 - 1000 °C, also deutlich unterhalb
der in der vorliegenden Arbeit betrachteten Sorptionstemperaturen von ≥ 1400 °C.
Aus den Arbeiten geht hervor, welche Faktoren einen Einfluss auf die Einbindung von
Alkalien in die untersuchten Materialien haben. Wasserdampf beispielsweise fördert die
Alkaliensorption durch Chemiesorption [62, 63], wohingegen in trockenen Medien bevor-
zugt Physisorption stattfindet [64]. Die Sorption in Kaolinit erscheint temperatursensi-
tiver als in Bauxit, da für die Aktivierung von Bauxit höhere Energien notwendig sind.
Andererseits sind unterschiedliche Sorptionsmechanismen und -raten auf verschiedene
Kristallstrukturen der eingesetzten Sorbentien zurückzuführen. Der Sorptionsmechanis-
mus ändert sich aber auch mit der Alkalienkonzentration. Im Fall von Kaolin ist die
Reaktion mit Alkalien bei kleinen Alkalienkonzentrationen irreversibel, während bei hö-
heren Konzentrationen die Alkalien in den Poren kondensieren [64, 65].
Die Sorption von KCl ist in oxidierender Atmosphäre (Luft) etwas höher als in reduzie-
render (He+CO) [63]. Shadman und Punjak beobachteten, dass Bauxit und Kaolin an
Luft mehr NaCl sorbieren als KCl, in N2 wurde jedoch mehr KCl sorbiert. Weiterhin
berichteten sie, dass Kaolinit in einer Atmosphäre aus N2+CO2+O2+H2O eine höhere
Sorptionskapazität hat als Bauxit und Emathlit. Bauxit zeigte dagegen eine höhere An-
fangssorption, die aber ziemlich schnell gesättigt ist. Bei Kaolinit und Emathlit wurde
keine Desorption nachgewiesen. Bauxit kann Chlor aufnehmen, Kaolinit und Emathlit
weisen keine Chlor - Einbindung auf. Insgesamt befindet sich die größte Natriumkonzen-
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tration am Außenrand der Getter und sinkt zur Mitte hin ab. Es wird eine Freisetzung
des in Emathlit enthaltenen Kaliums angenommen [66, 67]. Auch bei Wolf [68] wurde
anfangs aufgenommenes Kalium während des Versuches wieder freigesetzt. Die nach den
Sorptionsversuchen detektierten Phasen waren NaAlSiO4 (Nephelin) und NaAlO2 im
Bauxit und NaAlSi3O8 (Albit) im Bentonit.
Im Rahmen des DKSF -Projektes wurden mit Bauxit und Kaolinen Sorptionsexperi-
mente bei 1400 °C durchgeführt. Ergänzend wurden Modellsorbentien mit verschiedenen
Al2O3/SiO2 - Verhältnissen getestet. Auch in diesen Untersuchungen lieferten die Kao-
line und der Si-angereicherte Bauxit die besten Ergebnisse. Bei der Co - Sorption von
Na+K wurde bevorzugt K eingebunden [68, 69, 70].
Darüber hinaus gibt es keine Literatur, in der die Einbindung von Alkalien in Alumosi-
likaten bei vergleichbar hohen Temperaturen beschrieben wird.
5.4.2. Weitere Methoden zur Senkung der Alkalienkonzentration
Neben der Einbindung von Alkalien in Sorptionsmaterialien gibt es weitere Möglichkei-
ten zur Reduzierung des Alkaliengehaltes im Rauchgas. Schürmann et al. beispielsweise
führten eine In-situ - Einbindung durch, indem sie vor der Verbrennung SiO2 zur Kohle
beimengten. Die Folge war eine Verringerung der freigesetzten Alkalienmenge [71].
Weiterhin können Alkalien nachweisbar in Schlacken eingebunden werden. Wen et al.
[72] berichten, dass Schlacken mit einem höheren Eisenanteil eine höhere Aufnahmeaffi-
nität aufweisen und dass die Rückhaltung von Alkalien in Schlacke in großem Maße von
der Menge der in der Kohle enthaltenen Alumosilikate bestimmt wird. Tendenziell sind
Schlacken mit höherem SiO2 -Gehalt bei der Alkaliensorption effektiver. Wasserdampf
begünstigt die Alkalienaufnahme, wodurch die eingebundene Alkalienmenge erhöht wird
[73].
Bei der Rückhaltung von Alkalien in Schlacken spielt die Sauerstofffugazität ebenfalls
eine Rolle. Bei hohen Fugazitäten, d. h. bei einem hohen Sauerstoffpartialdruck, steigt
das Alkalienrückhaltungsvermögen. Dies deutet auf eine stark polymerisierte Schlacke
durch Fe3+ hin. Eine verstärkte Polymerisierung hemmt die Alkalienmobilität in der
38
5.4. Literaturübersicht zur Reduzierung der Alkalienkonzentration
Schlacke und verhindert somit die Freisetzung der Alkalien in die Gasphase [74].
Weiterhin spielt die Schlackenbasizität eine große Rolle. Die Basizität wird durch das
Verhältnis aus basischen zu sauren Oxiden beschrieben. Bei Basizitäten > 1 spricht man
von basischen Schlacken und bei Basizitäten < 1 von sauren Schlacken. Ob eine Schlacke
als basisch oder sauer bezeichnet wird, hängt von ihrer Zusammensetzung ab und somit
der Art und Menge der in ihr gelösten Oxide. Als basische Oxide werden Oxide der Alkali-
und Erdalkaligruppe bezeichnet, da sie nach der Lewis - Theorie Elektronenpaardonato-
ren sind. Bei Reaktionen von basischen Oxiden mit Wasser entstehen Laugen. Weitere
Vertreter der basischen Oxide sind FeO, MnO, und Oxide der Nebengruppenelemente
mit niedrigen Oxidationszahlen. Die sauren Oxide agieren als Elektronenpaarakzeptoren
und bilden in wässrigen Lösungen Säuren. Dazu zählen beispielseweise die Halbmetelle
Silizium und Germanium und viele Nichtmetalloxide [56, 75]. Niedrige Schlackenbasi-
zitäten begünstigen die Bildung von Alkalisilikaten. Dagegen beschleunigen steigende
Schlackenbasizitäten und steigende Temperaturen die Freisetzung des Natriums aus der
Schlacke. Die Gründe dafür sind: 1. Zerfall der Schlacken -Alkalisilikate in Alkalimetallio-
nen, Sauerstoff, Calcium und Silizium, 2. Bildung von Ca- und Si- basierten Komplexen,
und 3. Trennung und Entfernung von Natrium in molekularer Form oder als Na2O.
Zusammenfassend bedeutet dies, dass bei steigender Schlackenbasizität die Alkalisilika-
te zerfallen und die thermodynamisch stabileren Calciumsilikate unter Freisetzung von
Natrium gebildet werden [76].
Bei der Verbrennung kann die Alkalienmenge im Rauchgas zusätzlich über die Verbren-
nungstemperatur gesteuert werden, da die Alkalienfreisetzung temperaturabhängig ist.
Eine Erniedrigung der Verbrennungstemperatur führt zur verminderten Alkalienfreiset-
zung [74].
Zur Unterstützung der Alkalienbindung in Kohleschlacken entstand die Idee, innerhalb
der Brennkammer elektrische Felder anzulegen, durch welche die freigesetzten Alkalien,
die in der Dampfphase teilweise als Ionen vorliegen, in Richtung der Schlacke umzulen-
ken. Die Schlacke fließt als hochviskose und klebrige Flüssigkeit an der Brennkammer-
wand herunter.
Es handelt sich um eine völlig neue Methode und es gibt kaum Literatur darüber. Neben
den Untersuchungen am IEK-2 (früher IEF-2) innerhalb des DKSF -Projektes beschäf-
tigten sich Hübner et al. mit dieser Fragestellung. Sie führten Untersuchungen mit der
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Anordnung eines Plattenkondensators durch, in der die Sorptionsmaterialien entweder
den Raum zwischen den Elektroden ausfüllten oder als dünne Schichten auf den Elektro-
den aufgebracht waren. Als Alkaliquelle diente eine Schmelze aus Alkalisalz unterhalb
der senkrecht angeordneten Elektroden. Eine andere Versuchsanordnung bestand aus
einem elektrisch leitenden Tiegel als Alkaliquelle und einer darüber angebrachten Elek-
trode, die mit den Sorptionsmaterialien bestückt war [77, 78].
Bei Müller et al. wurden die Tests in der DKSF -Pilotanlage in Dorsten durchgeführt.
Die Kathode hatte die Form eines Kegels, in den eine Rinne für die Schlacke eingearbei-
tet war. Die Brennkammerwand wurde als Anode geschaltet [79].
In allen Tests wurde bestätigt, dass es möglich ist, Alkalien mit Hilfe von elektrischen
Feldern aus dem Heißgas zu entfernen und diese in der Schlacke zu binden. Damit kann
die Alkalienkonzentration im Gas erniedrigt werden, bevor das Gas die Brennkammer
verlässt.
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6. CO - Shift und H2 - Abtrennung
Neben der zweistufigen Reinigung des heißen Rauchgases bei hohen Temperaturen wer-
den im Rahmen des HotVeGas - Projektes weitere neue Technologien untersucht, um den
Wirkungsgrad eines IGCC -Prozesses zu erhöhen. Für die Herstellung eines H2 - reichen
Brenngases sollen bifunktionale Katalysatormembranen bei hohen Temperaturen einge-
setzt werden. Die Katalysatormembran stellt eine Kombination aus einem CO - Shift -
Katalysator und einer Membran zur Abtrennung von Wasserstoff dar.
6.1. Katalysatoren für die CO -Konvertierung
CO - Shift -Katalysatoren sind Materialien, die bei der CO -Konvertierung eingesetzt
werden. Als CO -Konvertierung bezeichnet man eine chemische Reaktion, bei der Koh-
lenstoffmonoxid und Wasser zu Kohlenstoffdioxid und Wasserstoff umgesetzt werden:
CO +H2O 
 CO2 +H2, ∆H0R = − 41, 2 kJ/mol (25 ◦C) (6.1)
Bei dieser Reaktion verschiebt sich mit steigender Temperatur das chemische Gleich-
gewicht von der Seite der Produkte zur Seite der Edukte. Bei ca. 700 °C steigt die
Enthalpie auf 0 kJ/mol. Das Gleichgewicht liegt auf der Seite der Edukte und ist daher
ungünstig für die Wasserstoffabtrennung [80]. Für eine gezielte Reaktionsführung wer-
den Katalysatoren eingesetzt. Katalysatoren erniedrigen die Aktivierungsenergie einer
Reaktion und erhöhen die Reaktionsgeschwindigkeit. In chemischen Reaktoren wird die
Shift - Reaktion oft zweistufig durchgeführt: in einer Hochtemperatur- und einer Nieder-
temperatur - Shiftstufe (kurz: HT- und NT - Shift). Der NT - Shift liegt zwischen 190 -
280 °C. Der bekannteste Katalysator für diesen Temperaturbereich ist der CuO/ZnO -
Katalysator. Der HT - Shift wird bei Temperaturen von 300 - 650 °C mit Fe2O3/Cr2O3 -
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Katalysatoren durchgeführt.
6.1.1. Katalysatoren für den Niedertemperatur - CO - Shift
CuO/ZnO -Katalysatoren Für den NT - Shift werden CuO/ZnO -Katalysatoren ver-
wendet. Das Zink- und Chromoxid dienen als Stabilisatoren und Promotoren [81]. In
neueren Arbeiten wurde die Langzeitstabilität zusätzlich durch die Zugabe von SiO2 -
Kolloiden verbessert, da die Kristallisation der Metalloxide, besonders des Zinkoxids,
unterdrückt wird [82].
Mittels XRD -Untersuchungen an benutzten Katalysatoren wurden metallisches Kupfer
und ZnO gefunden, woraus man schließt, dass die Kupferpartikel die aktive Komponente
darstellen. Die größte Aktivität wurde bei einem Cu/Zn -Verhältnis von 0,4 festgestellt.
Man findet in der Literatur ebenfalls die neue Beschreibung Cu/Al2O3 - ZnO, die besagt,
dass ZnO im Al2O3 - Substrat eingebaut ist. Bei dieser Zusammensetzung entstehen die
Spinelle CuAl2O4 und CuZn2O4, was zu einer feinen Verteilung des Kupfers und hoher
Aktivität führt [83].
CuO/ZnO -Katalysatoren sind temperaturempfindlich und vertragen keine höheren Tem-
peraturen. Bereits ab 360 °C wird die Katalysatoraktivität dauerhaft reduziert. Au-
ßerdem sind sie sehr empfindlich gegenüber Chlor und Schwefel. Schwefelgehalte von
0,1 ppm werden aber noch gut vertragen [81, 84].
6.1.2. Katalysatoren für den Hochtemperatur - CO - Shift
Fe3O4/Cr2O3 - Katalysatoren Bei hohen Temperaturen werden Fe3O4/Cr2O3 -Kata-
lysatoren verwendet. Bei den Fe3O4/Cr2O3 -Katalysatoren entsteht die aktive Phase
Fe3O4 durch die Reduktion von Fe2O3 bei Temperaturen im Bereich von 250 - 400 °C.
Für die Reduktion ist Wasser notwendig, damit die Entstehung von reinem Eisen un-
terbunden wird, das die Bildung von Methan und Kohlenstoff fördert. Das Chromoxid
fungiert als Stabilisator des Fe3O4, das zu Versinterungen neigt, wodurch die Aktivität
des Katalysators reduziert wird.
Im Endzustand nach der Reduktion findet man Spinell - Verbindungen des Systems
Fe3O4 - Cr2O3. Im Spinell findet sich ein Anteil von 14Gew.-% Cr2O3. Höhere Chrom-
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oxidgehalte führen zu eigenständigen Phasen [81]. Man sucht allerdings nach Ersatz für
Chrom, da das Cr6+ karzinogen ist. Aluminium scheint ein potentieller Kandidat zu sein.
Fe -Al -Katalysatoren, die Kupfer enthalten, weisen eine erhöhte Katalysatoraktivität
auf. Ebenso sind Systeme wie Fe -Th -Cu, Fe -Al - Cu, Fe -Al - Ce Stand der Forschung.
Ein viel versprechender Kandidat ist Fe -Mo(-Ce). Hier wird ebenfalls die Bildung von
Spinellen (FeMo2O4 bzw. Ce(Fe3+)3O7) beobachtet [85].
Der Umsatz von CO hängt stark von dem Verhältnis H2O/CO ab. Je höher dieses Ver-
hältnis ist, desto höher ist der Umsatz [86, 87]. Der CO -Gehalt im Gas sollte jedoch
einen Grenzwert, bei dem der Katalysator überhitzt, nicht überschreiten. Typische Ge-
halte liegen bei 15 Vol-%.
Von den Fe3O4/Cr2O3 -Katalysatoren weiß man, dass sie empfindlich gegenüber Schwefel
sind und nur in schwefelarmen Atmosphären eingesetzt werden können. Bei Schwefelge-
halten im Gas von ≥ 100 ppm wird Eisensulfid (FeS) gebildet, das deutlich weniger aktiv
ist als Fe3O4 [86]. Schwefelgehalte von 50 ppm haben bereits einen negativen Einfluss
auf die Katalysatoren. Bei höheren Schwefelgehalten sinkt die Katalysatoraktivität in
etwa mit der Wurzel der Schwefelkonzentration [81]. In anderen Untersuchungen wurde
heraugefunden, dass bei 380 °C H2S -Konzentrationen von 100 ppm zur Eisensulfidbil-
dung führen. Chlor ist dagegen ein viel wirksameres Gift, von dem nur etwa 1 ppm im
Prozessgas toleriert wird, ohne die Reaktionsgeschwindigkeit zu beeinflussen.
CoO/MoO3 - Katalysatoren Als aktive Phase der CoO/MoO3 -Katalysatoren gilt die
Co–Mo–S–Phase. Die meisten kommerziell käuflichen Katalysatoren werden aber in der
inaktiven Oxidform angeboten und müssen zuerst in die aktive sulfidierte Form überführt
werden. Während der Sulfidierung ist eine feine Verteilung der aktiven Co–Mo–S–Phase
zu erreichen. Die Deaktivierung des Katalysators erfolgt, wenn kein Schwefel im einge-
speisten Gas vorhanden ist [88, 89]. Im Rahmen der Hydrodesulfurierung (HDS) nennen
Vogelaar et al. vier verschiedene Deaktivierungsmechanismen: 1. Sinterung und Entmi-
schung der aktiven Phase, 2. Veränderung der Porenstruktur durch Koksablagerungen,
3. Vergiftung der aktiven Zentren durch Koks und 4. Veränderung der aktiven Zentren
durch unterschiedliche Vorbehandlungs- und Prozessbedingungen [90]. Schlussendlich
sind dies die möglichen Folgen von Schwefelmangel im Gas.
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(NH)4MoS4 - Katalysatoren (NH4)2MoS4 ist eine Form von Molybdän - haltigen Ka-
talysatoren, die in der sulfidierten Form hergestellt werden und keine weitere Aktivierung
benötigen. Die aktive Phase ist MoS2 und sie entsteht durch den Zerfall der Substanz.
Der Zerfall wurde von Alonso et al. in der Reihenfolge (NH4)2MoS4 → MoS3 → MoS2
(amorph) → MoS2 (kristallin) beschrieben [91].
Die Herstellung von (NH4)2MoS4 kann durch eine Reaktion von (NH4)6Mo7O24·4H2O
und (NH4)2S erfolgen [92]. Mit großer Wahrscheinlichkeit entsteht die Verbindung auch
durch die Impregnierung von oxidischen Katalysatoren mit Ammoniumsulfid. Lian et
al. beispielsweise haben reine und sulfidierte Co -Mo/MgO -Al2O3 -Katalysatoren unter-
sucht, die in einem Synthesegas (CO/N2/H2=60/5/35 Vol-%) aktiviert wurden. Bei bei-
den Katalysatoren nahm die Umsetzung des CO mit steigendem Verhältnis von H2O/Gas
(0,6 - 1,4) von ca. 65% auf 98% zu. Die CO -Umsetzung nahm mit steigender Tempera-
tur (250 - 450 °C) auf 87% beim sulfidierten bzw. auf 84% beim reinen Oxidkatalysator
ab. Hinsichtlich der Stabilität der beiden Katalysatoren wurde beobachtet, dass der
sulfidierte Katalysator mit der Zeit eine deutlich bessere Stabilität aufwies als der rei-
ne Oxidkatalysator, was mit einer zunehmenden Katalysatordeaktivierung des letzteren
einherging. Beide Katalysatoren konnten nicht durch eine Temperaturbehandlung reak-
tiviert werden, da mit jeder Temperatureinwirkung die Aktivität reduziert wurde [88].
Den Einfluss von H2S auf MoS2 aus (NH4)2MoS4 untersuchten Farag et al. Sie fanden her-
aus, dass die Aktivität des Katalysators bei der HDS mit steigendem H2S -Partialdruck
bis zu einem Sättigungspunkt zunimmt. Möglicherweise spielte hier eine leichte Krüm-
mung der Katalysatorschicht auf dem Substrat eine Rolle für die Aktivitätsverbesserung
[93].
Es scheint, als sei MoS2 für die Hydrodesulfurierung eine viel versprechende Alternative
zu den klassischen Mo -, CoMo - oder NiMo - basierten Katalysatoren, die bei Anwe-
senheit von H2S gehemmt werden. Was die CO -Konvertierung betrifft, bietet MoS2
sicherlich auch Möglichkeiten für einen Einsatz.
Einige interessante Erkenntnisse hinsichtlich katalytischer Aktivität für den CO - Shift
wurden während der Dampfkohlevergasung erzielt. Es stellte sich heraus, dass Karbona-
te von Alkalimetallen die CO -Konvertierung begünstigen [94]. Kalium mit Kohlenstoff
zeigte eine katalytische Wirkung im Temperaturbereich von 400 - 550 °C [95]. Ebenso
positiv wirkte sich Kohleasche aus, wahrscheinlich durch den hohen Anteil an Fe2O3
[96], und Biomassekoks wegen der möglichen großen Poren [97]. Weiterhin begünstigt
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Kohlekoks (vergast bei 1600 °C) die Wassergas - Shift - Reaktion bei Temperaturen von
700 - 900 °C [98]. Die Kokszusammensetzung, vor allem der Eisenoxidgehalt, und die
Koksporosität bzw. die aktive spezifische Oberfläche beeinflussen die Wassergas - Shift -
Reaktion.
Aufgrund dieser Erkenntnisse sollte darüber nachgedacht werden, ob die bei der Ver-
gasung anfallenden Vergasungsrückstände für die CO -Konvertierung in den Prozess
rückgeführt werden.
6.2. Wasserstoffmembranen
Die zweite Komponente einer Hochtemperatur -Katalysatormembran ist eine Membran
zur Abtrennung von Wasserstoff. Derzeit bekannte Membranwerkstoffe sind Palladium
und Palladiumlegierungen, Nickellegierungen, Cermets (Metall - Keramik -Komposite)
und Keramiken.
Palladium -Membranwerkstoffe Palladium und Palladiumlegierungen zeigen bisher
die höchsten Permeabilitäten und Selektivitäten. Aber sie haben zwei Nachteile. Zum
einen ist Palladium sehr teuer und zum anderen neigt es, wie andere Metalle, zur Was-
serstoffversprödung. Durch den Einsatz von Palladium als Katalysator ist weiterhin be-
kannt, dass Pd -Membranen mit CO und Spurenelementen wie Schwefel vergiftet wer-
den können. Zur Verbesserung der Stabilität gegenüber Vergiftungen werden Palladi-
um -Legierungen untersucht (Pd-Ag, Pd-Ni, Pd-Nb) [99]. Eine Legierung mit Kupfer
beispielsweise verträgt H2S -Mengen im ppm-Bereich [100].
Aus Kostengründen werden Membrankomposite untersucht, wobei das Palladium als
dünne Schicht auf ein Substrat aufgebracht wird. Bei Verwendung von metallischen Sub-
straten wurde festgestellt, dass bei Vanadium - haltigen Legierungen selektive Vanadium-
oxidation und metallische Interdiffusion stattfinden, die für den Zerfall der Membran bei
400 °C verantwortlich sind. Die Zerfallsrate durch Vanadiumoxidation war immer höher
als die durch die reine Metallinterdiffusion. Die Metallsubstrate sollten weiterhin eine
hohe Wasserstofflöslichkeit haben, um die Wasserstoff - induzierte Rissbildung zu vermei-
den [101].
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Metall -Membranwerkstoffe Die meisten metallischen Membranwerkstoffe bestehen
aus dichten Legierungen auf Zr -Ni - Basis mit Zusätzen von Hafnium, Titan, Niob und
Aluminium [102, 103, 104]. Neuere Untersuchungen beschäftigen sich mit Legierun-
gen der 5A -Nebengruppe (V, Nb, Ta) mit Nickel, Kobalt, Molybdän und Aluminium
[105, 106, 107, 108]. Einige Schwierigkeiten entstehen in Anwesenheit von Wasserstoff
durch die Wasserstoffversprödung und Phasenumwandlungen, welche die Membranen
schädigen. Man versucht diese Probleme durch die Verwendung von amorphen Membra-
nen zu lösen. Sie sind weniger anfällig für die oben genannten Phänomene.
Perowskite und Cermets Bei den keramischen Membranwerkstoffen handelt es sich
meist um Perowskite, die als Ionenleiter bekannt sind. Zu den Protonenleitern gehören
Bariumcerate, die zur Stabilisierung oft mit Yttrium oder Elementen der Lanthanoide
dotiert sind. Die Protonenleitung in diesen Keramiken funktioniert bei tiefen Tempe-
raturen folgendermaßen: durch die Dotierung der Cer(4+) -Gitterpunkte mit niedriger
wertigen Kationen entstehen Sauerstoffleerstellen. In feuchter Atmosphäre wird Wasser
auf den Sauerstoffleerstellen absorbiert und dissoziiert [109]. Das Wasser ist somit der
Protonenlieferant.
Bei höheren Temperaturen und in CO2 - haltigen Medien werden Bariumcerate instabil.
Sie zerfallen in CeO2 und Ba(OH)2 bzw. CeO2 und BaCO3. Untersuchungen in Salz-
schmelzen führen zu gleichen Ergebnissen [110, 111]. Des Weiteren wurden Y-dotierte
Bariumcerate (BaCe0.85−xZrxY0.15O3−δ) in H2 und H2S untersucht [112]. Die Ce - armen
und gleichzeitig Zr - reichen Proben (x=0,85) waren stabil und es fand kein Schwefel-
einbau statt. Die Ce-reichen bzw. die Zr - armen Proben dagegen waren instabil. Mit
steigendem Ce- und sinkendem Zr -Gehalt nahm die Menge des eingebauten Schwefels
zu. Die Steigerung der Stabiliät in CO2 - haltigen Medien durch die Dotierung mit Zirko-
nium wurde durch andere Untersuchungen bestätigt [113, 114, 115].
Die Permeabilität in Perowskiten ist eng mit der Elektronenleitung verknüpft. Um die
Permeabilität zu erhöhen, muss die Elektronenleitung erhöht werden. Mit diesem Ziel
werden Bariumcerate mit verschiedenen Metallen dotiert. Es entstehen die sog. Cermets,
die gleichzeitig Mischleiter (MIEC = mixed ionic electronic conductor) sind [116]. Die
am meisten untersuchten Cermets sind Ni - Bariumcerate [114, 115, 117, 118, 119] und
Strontium-Cerate [120, 121]. Die bisher größte Schwierigkeit stellt der starke Zerfall in
CO2 - und H2O-haltigen Atmosphären dar. In Experimenten von Shumin et al. zersetz-
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te sich ein Cermet aus Ni–BaCe0.9Y0.1O3−δ bei 600 - 750 °C in feuchter Atmosphäre zu
Y-dotiertem CeO2 und BaCO3 [117].
Silica Amorphes Siliziumdioxid ist ein weiterer viel versprechender Kandidat für die
Wasserstoffabtrennung. Permeabilität und Selektivität sind mit denen der anderen be-
trachteten Werkstoffe zur Wasserstoffabtrennung vergleichbar. Die thermische Stabilität
in trockenen Gasen wurde bereits erfolgreich getestet [99, 122]. In feuchten Medien und
bei hohen Temperaturen sind diese Werkstoffe bisher sehr anfällig. In einer Dampf-
atmosphäre findet eine Verdichtung des Siliziumdioxids statt, die durch die Bildung von
Si–O–Si aus Si–OH hervorgerufen wird. Wasser hat bei dieser Reaktion eine katalytische
Wirkung [123]. Derzeit werden viele Untersuchungen durchgeführt, um die Stabilität von
Siliziumdioxid -Membranen zu erhöhen. Im Allgemeinen liegen die Bestrebungen in der
Erzeugung von hydrophobem Siliziumdioxid. Eine Möglichkeit bietet die Einlagerung
von Methyl -Gruppen in die SiO2 -Matrix [124]. Eine andere Möglichkeit basiert auf der
Optimierung der Verfahren zu Herstellung der Membranen. Für das CVD -Verfahren
und die Sol -Gel -Methode werden verschiedene Precursoren wie Methyl-tri-ethoxy-silan
[125], Tetra-ethyl-ortho-silikat [126], Hexyl-tri-ethyl-ammonium-bromid [127, 128] getes-
tet. Die mit CVD hergestellten Membranen weisen eine bessere Selektivität auf, aber
eine niedrigere Permeanz gegenüber den mit der Sol -Gel -Methode erzeugten Membra-
nen.
Für Membranen mit sowohl guter Selektivität als auch hoher Permeanz werden meso-
und makroporöse Membranstützwerkstoffe eingesetzt. Gu et al. [126] erzeugten mit-
tels CVD eine hydrothermal stabile Membran, die aus einem SiO2 - Al2O3 -Komposit
auf einer porösen Al2O3 - Unterlage besteht. Bei einer Temperatur von 600 °C wurden
noch akzeptable Ergebnisse erzielt. Eine weitere Methode zur Herstellung von hydro-
phobem SiO2 ist die Dotierung der SiO2 -Matrix mit verschiedenen Metallen unter an-
derem mit Aluminium, Magnesium und Nickel [120, 129, 130, 131, 132, 133, 134]. Unter-
suchungen mit Nickel - dotierten Matrizen führten bereits zur verbesserten Hydrother-
malstabilität der SiO2 -Membran. In anderen Untersuchungen wurden Metall - dotierte
SiO2 -Membranen vor den Permeationstests in Dampf - haltiger Atmosphäre ausgela-
gert/gesintert (hydrothermale Behandlung) [99, 122]. Dadurch konnte die Verdichtung
während der Permeationsmessungen verhindert werden, wobei zusätzlich die Abnahme
der Permeationsraten zu deutlich späteren Zeitpunkten verschoben wurde verglichen mit
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den Permeationsraten von Membranen ohne hydrothermale Behandlung.
Derzeit gibt es noch keine Werkstoffe, die unter den in einem IGCC -Prozess herrschen-
den Bedingungen erfolgreich als Membranen eingesetzt werden könnten.
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7. Untersuchungsmethoden und experimentelle
Durchführung
7.1. Untersuchungsmethoden
7.1.1. Thermogravimetrie (TG)
Die Thermogravimetrische Analyse wird verwendet, um Masseänderungen beim Aufhei-
zen und Abkühlen von Proben zu bestimmen. Die Masseänderungen entstehen durch
chemische Vorgänge wie Zersetzung, Oxidation, Dehydration oder Oberflächenreaktio-
nen. Dabei ist die umgebende Atmosphäre zu berücksichtigen.
Durchführung: die Probe wird in einem Tiegel nach einem vorgegebenen Programm in
einer bestimmten Atmosphäre erhitzt. Der Probenhalter ist mit einer Waage verbun-
den, die aus einer Aufhängung, einem Wägebalken aus Quarz, und einem Gegengewicht
besteht. Einen wesentlichen Einfluss auf die TG -Kurve hat die Geometrie des Proben-
halters und die Art der Probenpackung, d. h. wie ist die Probe auf dem Probenhalter
verteilt. Anhand des Kurvenverlaufs einer TG -Kurve lassen sich die unter den vorgege-
benen Temperaturänderungen erfolgten physikalischen und chemischen Veränderungen
erkennen. Beispielsweise kann eine Trocknung nach vollständiger Wasserabgabe zu ei-
nem stabilen Produkt führen. Treppenkurven zeigen das Vorhandensein von mehreren
stabilen Formen. Ein ungleichmäßiger Verlauf deutet auf eine thermisch instabile Ver-
bindung hin. Reaktionen mit der Atmosphäre werden am Anstieg der Kurve deutlich
und können auch zu einem stabilen Produkt führen [135].
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7.1.2. Differentialthermoanalyse (DTA)
Die DTA ist eine Methode zur Bestimmung von chemischen Reaktionen sowie von endo-
thermen und exothermen Umwandlungen. Es werden Temperaturdifferenzen beim Auf-
heizen und Abkühlen einer Probe im Vergleich zu einer Referenzsubstanz gemessen.
Die Referenzsubstanz darf im untersuchten Temperaturbereich keine thermischen Ef-
fekte zeigen. Die Empfindlichkeit der Messung beruht auf Unterschieden zwischen den
temperaturabhängigen Enthalpieänderungen der Probe und Enthalpieänderungen der
Referenz. Ein schematischer Aufbau einer DTA ist in Abb. 7.1(a) dargestellt.
(a) Aufbau (b) Typischer Kurvenverlauf
Abb. 7.1.: Schematische Darstellung einer DTA [136]
Ein typischer Verlauf einer DTA -Kurve ist in Abb. 7.1(b) abgebildet. Während des Heiz-
bzw. Abkühlvorgangs treten in der Probe im Gegensatz zur Referenzsubstanz Enthalpie-
änderungen auf. Diese werden in der DTA-Kurve durch Abweichungen von der Basislinie
sichtbar. Entlang der Basislinie A–B ist die Probe stabil. Bei B beginnt die Abweichung
des DTA - Signals von der Basislinie wegen einer exothermen Reaktion. An diesem Punkt
wird durch Anlegen von Tangenten die Onset - Temperatur, bei der die Reaktion beginnt,
bestimmt. Der Punkt C entspricht der maximalen Wärmeentwicklung, und muss nicht
der maximalen Reaktionsrate entsprechen. Der exotherme Prozess ist zwischen C und D
abgeschlossen, da keine weitere Wärmeentwicklung detektiert wird. Das Signal sinkt und
es entsteht eine neue Basislinie D–E. Bei E ist die Onset-Temperatur für eine endother-
me Reaktion. Bei GH wurde erneut ein stabiler Zustand erreicht. Bei der Kurve handelt
es sich um eine idealisierte Kurve. In der Realität sind die Peaks oft nicht so scharf
und wegen simultan ablaufender Reaktionen häufig überlagert, was die Interpretation
schwierig gestalten kann.
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Die DTA -Peaks können von physikalischen als auch chemischen Änderungen stammen,
die exotherm bzw. endotherm ablaufen [136]. Endotherme Reaktionen, d. h. Reaktionen,
die Energie verbrauchen, werden durch Phasenumwandlungen, Dehydratation, Redukti-
on und einigen Zersetzungsreaktionen hervorgerufen. Exotherme Reaktionen, d. h. Vor-
gänge, bei denen Energie freigesetzt wird, sind Kristallisation, Oxidation und manche
Zersetzungsreaktionen. Zu Beginn der exothermen Reaktion nimmt die Wärmeentwick-
lung aus der Probe zu, der Wärmefluss aus der Umgebung ab. Wenn die Wärmeflüsse
gleich sind, ist das Maximum des Peaks erreicht.
Da die Referenzsubstanz einen Einfluss auf das Messergebnis hat, ist es wichtig, dass
die thermischen Eigenschaften (Wärmeleitfähigkeit) der Referenzsubstanz und der Ana-
lysesubstanz ähnlich sind. Ferner ist die thermische Inertheit der Referenzsubstanz im
Reaktionsbereich der Probe sehr wichtig. Häufig werden Aluminiumoxid und Magnesiu-
moxid verwendet. Die Grenzen für eine optimale Aufheizgeschwindigkeit werden durch
die Reaktionsgeschwindigkeit in der Probe und die Wärmeleitfähigkeit festgelegt (durch
die Ausbildung eines Temperaturgradienten). Die Zusammensetzung, die Atmosphäre,
der Gasdruck und die Probeneinwaage sind zu berücksichtigen.
In der DTA kann man charakteristische Peakformen unterscheiden (Abb. 7.2). Physika-
lische und chemische Übergänge unterscheiden sich in der Breite (Schärfe) des Signals.
Eine Zersetzung ist durch einen teilweise gezackten Kurvenverlauf erkennbar. Die Sig-
nalfläche ist abhängig von der Masse, von geometrischen Faktoren der Probe, der ther-
mischen Leitfähigkeit und Reaktionsenthalpie. Die Form und Breite des DTA - Signals
werden von der Art der Umwandlung und von einer Anzahl apparativer Größen beein-
flusst.
Abb. 7.2.: Charakteristische Signalformen der DTA [135]
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Tab. 7.1.: Physikochemischer Ursprung von Peaks in der DTA [137]
Enthalpieänderung
Phänomen endotherm exotherm
Physikalisch
Kristalliner Übergang x x
Schmelzen x
Verdampfung x
Sublimation x
Adsorption x
Desorption x
Absorption x
Chemisch
Chemisorption x
Trocknung x
Dehydration x
Zersetzung x x
Oxidativer Abbau x
Oxidation in Gasen x
Reduktion in Gasen x
Redoxreaktionen x x
Festkörperreaktionen x x
7.1.3. Gasanalyse mittels Molekularstrahl -Massenspektrometer (MBMS)
Bei dem eingesetzten Massenspektrometer handelt es sich um ein Molekularstrahl-Mas-
senspektrometer (MBMS:Molecular BeamMass Spectrometer). Diese Methode eignet
sich besonders zur In-situ -Analsye von verschiedenen Gasgemischen, da mehrere Spezies
gleichzeitig betrachtet werden können. Des Weiteren können mit diesem Verfahren Gase
bei Temperaturen bis 1500 °C und Drücken bis 15 bar untersucht werden.
Das Prinzip beruht auf einer Freistrahlexpansion mit anschließender Molekularstrahlaus-
bildung, d. h. ein Gas, das durch eine Düse in einen Niederdruckraum strömt, expandiert
auf Überschallgeschwindigkeit. Der Vorteil liegt darin, dass chemische Reaktionen und
Kondensation von Gasspezies unterbunden werden und das Gas in seiner aktuellen Zu-
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sammensetzung analysiert werden kann. Die Auflösung liegt im oberen ppb-Bereich. Der
Aufbau des MBMS ist in Abb. 7.3 dargestellt.
Abb. 7.3.: Schematischer Aufbau des Molekularstrahl-Massenspektrometers
Das MBMS besteht aus einem Vakuumrezipienten, der in drei Kammern mit verschiede-
nen Drücken unterteilt ist. Jede Kammer ist an eine eigene Vakuumpumpe angeschlossen.
Die Kammern sind über Blenden miteinander verbunden. In der dritten Kammer be-
finden sich das Ionisations- und das Analysesystem bestehend aus Ionisator, Deflektor,
Quadrupol und Detektor. Für die Analyse der Gasspezies wird ein Ofen vor den Rezi-
pienten herangefahren, so dass das zu untersuchende Gas direkt auf die Frontöffnung
zuströmen kann.
Funktionsprinzip Die Molekularstrahl -Massenspektrometrie gehört zu den Verfahren,
die unter Vakuum betrieben werden. Durch eine Druckdifferenz zwischen Umgebungs-
druck bzw. Ofen (≥Atmosphärendruck) und Kammerdruck (10−2 mbar) entsteht ein
Gasstrom, der durch die Frontöffnung (=0,3mm) in das MBMS eingesaugt wird. Hat
das Verhältnis der beiden Drücke einen Wert von ≥ 2,1, nimmt die Strömung an der
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engsten Stelle der Frontöffnung Schallgeschwindigkeit (Mach 1) an. Man spricht dann
von einer unterexpandierten Strömung. Stromabwärts im Inneren des MBMS expan-
diert die Strömung und es bildet sich eine Überschallströmung aus. Dabei kühlt das
Gas schlagartig ab und wird in seinem aktuellen Zustand eingefroren. Während der Ex-
pansion verringert sich die Gasdichte, und die mittlere freie Weglänge nimmt zu (Abb.
7.4). Es bildet sich ein Molekularstrahl aus, in dem Zusammenstöße bzw. Reaktionen
zwischen den Gasmolekülen verhindert werden.
Abb. 7.4.: Schema der Entwicklung einer Freistrahlströmung [138]
Der Kern des Molekularstrahls wird durch eine Öffnung zwischen der zweiten und der
dritten Kammer, den Skimmer (=1 mm), extrahiert und durch eine Blende in die
dritte Kammer geleitet. Dort findet die Ionisation der Gasmoleküle durch Elektronenbe-
schuss statt, die sog. Elektronenstoßionisation. Die Elektronen werden aus einem glüh-
enden Wolframdraht emittiert. Die entstandenen Ionen werden über elektromagnetische
Linsen zum Quadrupol -Massenfilter geführt. Die Trennung der ionisierten Spezies er-
folgt im elektrischen Feld des Quadrupols aufgrund ihres Verhältnisses von Masse zu
Ladung. Durch geeignete Parametereinstellungen gelangen nur bestimmte Ionen zum
Detektor. Alle anderen Ionen werden durch Stöße mit den Quadrupolstäben neutrali-
siert. Das Restgas wird über eine Turbomolekularpumpe abgesaugt.
Hochdruckfreistrahlen Wegen des großen Druckgradienten zwischen Rezipient und
Umgebungsdruck gelangt das zu untersuchende Gas in das MBMS. Da der Druck des
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einströmenden Gases deutlich oberhalb des Kammerdrucks liegt, versucht das Gas sich
an den niedrigeren Kammerdruck anzugleichen, indem es schlagartig expandiert. Da-
durch steigt die Strömungsgeschwindigkeit, die durch die Machzahl Ma beschrieben wird,
und der Druck im Kern der Strömung fällt stark ab. Das Gas „überexpandiert“, d. h.
der Druck im Innern der Strömung sinkt unter das Druckniveau der Kammer. Dieser
Bereich wird als Expansionszone bezeichnet. Das überexpandierte Gas ist nun erneut
gezwungen, sich an die Umgebung, also den höheren Kammerdruck, anzupassen, und es
folgt eine Kompressionszone. Beide Zonen bilden eine Überschall - Strahlzelle bzw. eine
Schockwelle, die durch den Bogenschock radial zur Kernströmung und die Mach’sche
Scheibe senkrecht zur Mittelachse begrenzt wird (Abb. 7.5). Durch fortlaufendes Bestre-
ben nach Druckausgleich entsteht eine Kolonne von Schockwellen. Bei der Entstehung
der Mach’schen Scheibe wächst das Druckverhältnis p(Düse)/p(Vakuumkammer) auf
Werte > 4. Schockwellen können die Richtung einer Überschallströmung ändern bzw.
die Machzahl zu Werten M<1 verringern, falls eine Änderung der Strömungsrichtung
nicht ausreicht, um den Druck des Gasstroms an die Druckbedingungen in der Kammer
anzugleichen. In dem Moment, in dem die Machzahl einen Wert <1 annimmt, passt sich
der Gasstrom schlagartig den Umgebungsbedingungen in der Kammer an.
Abb. 7.5.: Erste Strahlzelle eines Hochdruckstahles bei einem Druckverhältnis
p(Frontöffnung)/p(Vakuumkammer 1) >4 [139]
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Bei einem Kammerdruck von 10−1mbar verschwimmen die Konturen der Schockwellen,
in der Nähe von idealem Vakuum lösen sich die Schockwellen vollständig auf [140, 141].
Während sich der Druck des Gasstromes dem Kammerdruck angleicht, geht der Strom
aus Schockwellen in freien Molekularfluss über. Dabei sinken die Temperatur und die
Dichte, und die freie Weglänge vergrößert sich bis die Gasteilchen sich nicht mehr beein-
flussen [142, 143, 144]. Die Geschwindigkeiten der Gasteilchen gleichen sich in sämtlichen
Raumrichtungen an, sodass diese nahezu identisch sind. Der erreichte Zustand wird auch
als „Quenchen“ (Einfrieren) bezeichnet.
Der Molekularstrahl gilt als isentrop (Entropie=konstant). Diffusionseffekte sowie Rei-
bungsverluste und Wärmetransporte der Strömung in Verbindung mit der Umgebung in
der ersten Kammer können weitgehend ausgeschlossen werden [145].
In Abb. 7.6 ist eines der wichtigsten Separationseffekte dargestellt, die sog. Strahl - oder
jet - induzierte Separation. Sie ist besonders in der Nähe des Ausgangs der Frontöffung
ausgeprägt und beruht darauf, dass leichte Moleküle nach außen gedrängt werden, wäh-
rend sich schwere Moleküle auf der Strahlmittelachse aufkonzentrieren. Dadurch kommt
es bei Gasmischungen mit sehr schweren und sehr leichten Gasteilchen zu einer Über-
gewichtung der schweren Teilchen im Massenspektrum. In der Praxis wirkt man diesem
Effekt entgegen, indem Helium als Trägergas eingesetzt wird. Das zu analysierende Gas
sollte deshalb einen Anteil von 10 - 20% am Trägergas nicht überschreiten. Eine aus-
führliche Beschreibung der Freistrahlexpansion findet man in [146, 147].
Abb. 7.6.: Strahl - induzierte Separation bei der Freistrahlexpansion, nach [146]
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7.2.1. Werkstoffcharakterisierung
Wie schon in Kap. 5.1 dargestellt, gibt es in der Natur Verbindungen, die Alkalien in
ihre Struktur einbauen können, nämlich die sog. Alumosilikate. Bei den untersuchten
Alumosilikaten handelte es sich um kommerziell käufliche Naturstoffe, die sich bereits
im DKSF-Projekt als vielversprechend erwiesen. Unter den Alumosilikaten befanden sich
Kaoline und Sande mit den Bezeichnungen Kao_SM, Kao_Suprex, Kao_I, RKF 100,
KS, SS und der Bauxit WB (Weipa). In Tab. 7.2 sind die oxidischen Zusammensetzun-
gen der untersuchten Alumosilikate zusammengefasst. Die oxidischen Gehalte wurden
aus den Elementgehalten, die mittels ICP -OES bestimmt wurden, berechnet.
Tab. 7.2.: Oxidische Zusammensetzungen der untersuchten Sorbentien in Massen-%
Kao_SM Kao_Suprex K_I RKF 100 KS SS WB
Al2O3 27,20 44,96 38,91 21,34 5,86 3,21 60,44
SiO2 48,21 50,14 48,46 70,29 87,21 89,14 9,94
Na2O 0,001 0,130 0,080 0,030 0,028 0,020 0,020
K2O 0,01 0,29 1,75 0,52 0,43 0,74 0,03
CaO 0,03 0,02 0,07 0,05 0,13 0,02 0,02
MgO 0,67 0,06 0,12 0,13 0,20 0,04 0,02
Fe2O3 0,03 1,39 0,40 0,37 0,66 0,24 6,53
TiO2 0,20 1,40 0,28 0,23 0,68 0,95 2,10
(P2O5)2 0,05 0,12 0,39 0,05 0,05 0,05 0,05
Al2O3/SiO2 - Verhältnis
Gew-% 0,6 0,9 0,8 0,3 0,07 0,04 6,1
Mol-% 1/3 1/2 1/2 1/5 1/25 1/50 4/1
7.2.2. Voruntersuchungen der Sorptionsmaterialien
Für die Aufklärung des Schmelzverhaltens wurden DTA -/TG -Messungen in oxidieren-
der und reduzierender Atmosphäre (Luft bzw. Ar/4%H2, Heizrate: 5K/min) durchge-
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führt. Mit Hilfe der DTA in oxidierender Atmosphäre wurden die Alumosilikate in drei
Gruppen eingeteilt: die Kaoline mit den Materialien Kao_I, Kao_Suprex, Kao_SM und
RKF 100, die Sande SS und KS, und Bauxit. Das RKF 100 zeigte in der DTA trotz sei-
nes hohen SiO2 -Gehaltes (SiO2 -Gehalt in RKF100: 70%, in Kaolinen: ca. 50%) das
Verhalten eines Kaolins und nicht das eines Sandes (vgl. Kap. 9.1.1).
Um einen optischen Einblick in das Verhalten der Materialien unter Temperatureinwir-
kung zu bekommen, fand ein Aufheizen von einigen Materialien (Kao_I, Kao_Suprex,
SS) in einem Erhitzungsmikroskop in reduzierender Atmosphäre (Ar/4%H2) bis 1500 °C
statt. Des Weiteren wurden uniaxial gepresste Grünkörper und gesinterte Probenkörper,
die für die Sorptionsversuche hergestellt wurden, bei den Temperaturen 1600 - 1800 °C
für 24 h an Luft ausgelagert. Die Auslagerung wurde an Luft durchgeführt, da aus DTA-
Untersuchungen ähnliches Verhalten der Materialien in oxidierender und reduzierender
Atmosphäre resultierte. Mit der Auslagerung von gesinterten und nicht gesinterten Pro-
bekörpern sollte überprüft werden, ob es Unterschiede im Schmelzverhalten in Abhän-
gigkeit vom Ausgangazustand gibt. Der Hintergrund dieser Fragestellung war, in wel-
cher Form die Alumosilikate am sinnvollsten eingesetzt werden können. Die Ergebnisse
dieser Voruntersuchungen ergaben, dass der Probenzustand die entstehende Menge an
Schmelzphase bestimmt. Die gesinterten Proben enthalten nach der Auslagerung mehr
Schmelzphase als die ausgelagerten Grünkörper. Es wurde angenommen, dass sich eine
im Vorfeld gebildete Schmelzphase positiv auf die Sorption auswirken wird. Wegen der
Schmelzbildung beim Sintern und besserer Handhabung von gesinterten Proben wurden
die Pellets vor den Sorptionsversuchen 48 Stunden bei 1400 °C getempert.
Mit Hilfe der Vorversuche konnten die Höchsttemperaturen für den Einsatz der einzel-
nen Materialien bestimmt werden (Tab. 7.3).
Tab. 7.3.: Übersicht über die Einsatztemperaturen der untersuchten Alumosilikate
Temperatur/ °C Alumosilikat
1500 Kao_I, Kao_Suprex, Kao_SM, WB, RKF100, KS, SS
1600 Kao_I, Kao_Suprex, Kao_SM, WB, RKF100
1700 Kao_I, Kao_Suprex, Kao_SM, WB
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7.3.1. Pelletherstellung
Für die Einbindungsversuche wurden zunächst die entsprechenden Pulver zu Pellets ver-
arbeitet, die später die Sorptionsschüttung bildeten. Die Kaoline Kao_Suprex, Kao_I
und RKF 100, die zu den Schichtsilikaten zählen und für ihre gute plastische Form-
barkeit bekannt sind, wurden mit einem haushaltsüblichen Fleischwolf extrudiert. Die
Pulver wurden mit Wasser angerührt, das als Binder diente. Die gute Plastifizierbar-
keit mit Wasser wird auf die OH -Gruppen an den Außenseiten des Minerals Kaoli-
nit (Al2O3·2SiO2·2H2O), das den Hauptbestandteil der Kaoline darstellt, zurückgeführt
[55, 148, 149]. Die extrudierten, spaghettiartigen Grünkörper wurden in kleine Stücke
geschnitten, für eine bessere Handhabung an Luft vorgetrocknet und anschließend in
Al2O3 - Tiegeln 48 Stunden bei 1400 °C gesintert. Kao_SM wurde zunächst im angelie-
ferten Zustand als grobe Pellets gesintert, später wurde mit der Aufbauagglomerations-
methode (s. unten) eine kleinkörnigere Schüttung hergestellt.
Die Sande KS und SS konnten nicht extrudiert werden, da sie einerseits keine plasti-
schen Massen ausbilden und andererseits würde der Metallabrieb des Extruders durch
den hohen Quarzanteil der Sande zu starker Verunreinigung der Materialien führen.
Stattdessen wurden die Sande KS und SS und ferner Bauxit in einem Pelletiervorgang
durch Aufbauagglomeration zu kugeligen Partikeln geformt [55]. Als Binder wurde Was-
ser verwendet. Zunächst wurden die Materialien auf Korngrößen ≤ 200µm feingemahlen.
Die feingemahlenen Pulver wurden in einer Edelstahlschüssel mit Wasser besprüht und
unter kreisenden Bewegungen der Schüssel in einer imaginären Ebene parallel zum Bo-
den zum Rollen gebracht. Durch das Rollen der Pulver in der Schüssel bildeten sich
kugelige Agglomereate. Die Agglomerate mit Korngrößen von 1,6 - 4mm wurden auf
einem Feuerfeststein ungetrocknet 48 h bei 1400 °C gesintert. Auf eine Trocknung wur-
de bei den Sanden verzichtet, um das Auseinanderfallen der Sandagglomerate, die nur
durch schwache Bindungskräfte gehalten werden, zu verhindern. In Abb. 7.7 sind die
hergestellten Pellets gezeigt. Nach dem Sintern der Pellets fand eine röntgenographische
Phasenbestimmung statt (Tab. 7.4). Die zugehörigen Diffraktogramme befinden sich im
Anhang A.
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(a) Extrudierte Pellets (b) Agglomerierte Pellets
Abb. 7.7.: Sorptionsschüttungen
Tab. 7.4.: Phasenzusammensetzung der gesinterten Sorptionspellets
Probe Phasen nach Sinterung
Kao_SM Mullit, Quarz, Cristobalit, amorphe Phasen
Kao_Suprex Mullit, Quarz, Cristobalit
Kao_I Mullit, amorphe Phasen
RKF 100 Mullit, Quarz, Cristobalit, Tridymit
SS Cristobalit, Quarz, Tridymit, Mullit
KS Cristobalit, Quarz, Tridymit, Mullit
WB gesintert Mullit, Korund, FeAlTi2O5
7.3.2. Gefügestruktur der gesinterten Pellets
In Abb. 7.8 sind lichtmikroskopische Aufnahmen der hergestellten Pellets dargestellt.
Anhand der Aufnahmen soll der Zusammenhang zwischen Material und Herstellungs-
methode aufgezeigt werden. Abgebildet sind die extrudierten Kaoline Kao_I und RKF
100, das granulierte Kao_SM und das granulierte KS.
Die Kaolin -Werkstoffe Kao_I und Kao_SM weisen sowohl dichte als auch sehr poröse
Bereiche auf. Bei der extrudierten Kao_I - Probe sind vor allem die Randbereiche dicht,
während im Kern des Pellets poröse Bereiche und einzelne große Poren auftreten. Das
mit der Aufbauagglomerationsmethode granulierte Kao_SM ist an den Rändern eben-
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(a) Kao_I, extrudiert (b) Kao_SM granuliert
(c) RKF 100, extrudiert (d) KS, granuliert
Abb. 7.8.: Gefügeaufnahmen der hergestellten Pellets
falls dichter als im Inneren. Verglichen mit Kao_I findet man viele kleinere Poren, die
gleichmäßiger über das gesamte Pellet verteilt sind. Das extrudierte RKF 100, das laut
DTA zur Kaolin -Gruppe zählt, ist insgesamt sehr porös. Es sind nur vereinzelt dichte
Bereiche erkennbar. Das Granulatteilchen KS, das mit der Aufbauagglomerationsmetho-
de hergestellt wurde, zeichnet sich durch eine äußerst hohe Porosität aus.
Ausschlaggebend für die Dichte der Pellets ist die Zusammensetzung des Ausgangsma-
terials. Die Kaoline Kao_I, Kao_SM und das hier nicht aufgeführte Kao_Suprex haben
einen hohen Anteil an Al2O3 und enthalten das bildsame Mineral Kaolinit. Eine geringe
Druckeinwirkung beim Extrudieren ist für eine hohe Dichte beim Brand ausreichend. Die
Grünkörper dieser Materialien haben bereits eine recht hohe Festigkeit. Das RKF 100
zeigt aufgrund seiner chemischen Zusammensetzung mit 70Gew-% SiO2 und 21Gew-%
Al2O3 ein Mischgefüge aus porösen und dichten Bereichen. Die porösen Bereiche ähneln
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sehr stark dem Gefüge des Sandes KS. Die hohe Porosität des RKF 100 wird auf den hö-
heren Quarzanteil gegenüber den anderen Kaolinen mit Quarzanteilen von ca. 50Gew-%
zurückgeführt. Die einzelnen dichten Inseln entstehen durch seinen Al2O3 -Gehalt, der
etwas niedriger ist als bei den anderen Kaolinen (27 - 45Gew-%), aber vier- bis sieben-
mal höher als bei den Sanden.
KS zählt zu der Gruppe der Sande und hat einen hohen Quarzanteil von über 80Gew-%
bei einem Al2O3 - Anteil von 6Gew-%. Wie schon im Kapitel 7.3 beschrieben, bilden
Sande keine plastischen Massen. Ohne Sinterzusätze entstehen stark poröse Gefüge. Die
Sintertemperatur von 1400 °C ist zu niedrig, um ausreichend Schmelzphase für ein dich-
tes Gefüge zu bilden (Flüssigphasensintern).
Anhand der Aufnahmen wurde gezeigt, dass die eingesetzten Methoden zur Herstellung
der Pellets bzw. Granulate auf die Gefügeausbildung der eingesetzten Materialien kaum
Einfluss haben. Bestimmend für das Gefüge ist die chemische Zusammensetzung der
Ausgangsstoffe.
7.4. Sorptionsexperimente
Mit Hilfe der Sorptionsexperimente sollte untersucht werden, welche alumosilikatischen
Materialien für eine Alkalienreinigung bei hohen Temperaturen geeignet sind. Bei der
Alkalienreinigung soll das heiße Rauchgas durch eine Schüttung aus Sorptionsmaterial
geleitet werden, wo eine Reaktion des Gases mit dem Schüttungsmaterial stattfindet.
Nach Verlassen der Sorptionsschüttung sollte das Gas möglichst alkalienfrei sein.
Diese Idee wurde in den Sorptionsexperimenten nachgeahmt, indem ein alkalienbelade-
nes Gas durch eine Sorptionsschüttung geschickt wurde. Um die Sorptionsfähigkeit der
Sorptionsmaterialien beurteilen zu können, wurde das Gas hinter den Sorptionsschüt-
tungen mit einem Molekularstrahl -Massenspektrometer analysiert.
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7.4.1. Versuchsaufbau
Die Sorptionsversuche wurden in Anlehnung an die realen Prozessbedingungen als Schüt-
tungsversuche durchgeführt. Der Versuchsaufbau ist in Abb. 7.9 gezeigt.
Abb. 7.9.: Schematische Darstellung des Versuchsaufbaus für die Sorptionsuntersu-
chungen
Die zu untersuchenden alumosilikatischen Materialien wurden als Schüttungen in einem
Arbeitsrohr aus Korund, das mit Alkalien nicht reagiert, zwischen zwei hochporösen Frit-
ten eingebracht. Mit Hilfe der Fritten wurde erzielt, dass die Pellets in einer kompakten
Schüttung, die den gesamten Durchmesser des Arbeitsrohres einnahm, festgehalten wur-
den. Somit wurde verhindert, dass das Gas außerhalb der Schüttung strömen konnte.
Als Fritten wurden Plättchen aus einem hochporösen Korundfilter mit einer Dicke von
ca. 5mm verwendet. Durch die hohe makroskopische Porosität wurde gewährleistet, dass
das Gas die Schüttung ungestört passieren konnte.
Für die Sorptionsexperimente wurde das Arbeitsrohr mit der Schüttung in einen 6 -
Zonen -Rohrofen eingeführt. Während des Experimentes wurde die Schüttung von einem
mit NaCl beladenen Gas durchströmt. Die zugehörige Alkalienquelle, ein Korundschiff-
chen mit NaCl, wurde nach Erreichen der Sorptionstemperatur in den vorderen Teil des
Ofens hineingeschoben, wo ein Temperaturbereich unterhalb des Schmelzpunktes von
NaCl (800 °C) lag. Die Gasbeladung betrug je nach Sorptionstemperatur bis zu 30 ppm
NaCl. Die verdampfende Menge an NaCl variierte, da sich in der Verdampfungszone
63
7.4. Sorptionsexperimente
im vorderen Teil des Ofens wegen unterschiedlicher Sorptionstemperaturen weiter hin-
ten im Rohr unterschiedliche Temperaturgradienten einstellten. Es war wichtig, dass
die Verdampfungstemperatur unterhalb des Schmelzpunktes von NaCl lag, da in diesem
Temperaturbereich die Verdampfungsrate stark ansteigt (vgl. Abb. 7.11). Man läuft
Gefahr, dass zum einen die verdampften NaCl -Mengen zu hoch wurden und für die
vorgesehene Versuchsdauer nicht ausreichten. Zum anderen ist anzunehmen, dass die
Länge der Sorptionsschüttung aus kinetischen Gründen für eine nachweisbare Sorption
nicht aussreicht. Insgesamt könnten die hohen Salzmengen die Ergebnisse der Sorption
überschatten. Das vor der Schüttung verdampfende NaCl wurde mit einem Trägergas
(He+2% H2O+4% H2, Volumenstrom: 4 l/min) durch die Schüttung transportiert. Der
im Trägergas enthaltene Wasserstoff erzeugte eine reduzierende Atmosphäre. Die Länge
der Sorptionsschüttung betrug 5 cm, basierend auf Untersuchungen von Wolf [68].
Für die Analyse des Gases hinter der Schüttung wurde das offene Ende des Ofens an
die Frontöffnung des Molekularstrahl -Massenspektrometers herangefahren, um die ent-
sprechenden Messsignale von NaCl aufzunehmen. Die Sorption wurde bei 1500 und
1400 °C durchgeführt. Die Sorption bei 1400 °C wird als eine Übertragung der DKSF -
Bedingungen in oxidierender Atmosphäre auf reduzierende Bedingungen betrachtet. Die
Sorption bei 1500 °C gilt der Erprobung von höheren Sorptionstemperaturen.
Um den Verbrauch an Helium zu senken, wurden die Sorptionsexperimente bei 1500 °C
mit einem Wechsel des Trägergases gefahren. Zwischen den Messungen enthielt das Trä-
gergas hauptsächlich Stickstoff (N2+2% H2O+4% H2, Volumenstrom: 4 l/min). Für
die Messungen mit dem MBMS wurde das Gas von Stickstoff auf Helium umgeschal-
tet. Helium wird bei Messungen mit dem MBMS als Trägergas eingesetzt, weil es bei
der Molekularstrahlbildung wegen seiner niedrigen Masse durch die jet - induzierte Se-
paration aus dem Strahl gedrängt wird. Im Molekularstrahl bleiben überwiegend die zu
untersuchenden Gasmoleküle zurück (vgl. Kap. 7.1.3). Da sich diese Versuchsführung
als äußerst umständlich herausstellte und eine Fehlerquelle mit unbekanntem Einfluss
darstellte, wurden die Sorptionsexperimente bei 1400 °C ausschließlich in Helium durch-
geführt.
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7.4.2. Kalibration
Für die Ermittlung der Sorptionsfähigkeit der Gettermaterialien mit Hilfe des Molekular-
strahl -Massenspektrometers (MBMS) war eine Korrelation zwischen der Salzbeladung
des Trägergases und der Intensität des MBMS - Signals erforderlich. Für die Ermittlung
dieser Korrelation wurden Leerversuche bzw. Verdampfungsversuche durchgeführt, in
welchen festes NaCl bei verschiedenen Temperaturen verdampft wurde. Während der
Verdampfungsversuche wurden mit dem MBMS Intensitäten der Massen 58 und 60 des
NaCl+ - Ions gemessen (Abb. 7.10). So konnte einer verdampften NaCl -Menge bei ei-
ner bestimmten Temperatur eine bestimmte Intensität des NaCl+ - Signals zugeordnet
werden (vgl. Abb. 7.12, 7.13).
Abb. 7.10.: Versuchsaufbau für Kalibrationsmessungen
Je nach Temperatur stellte sich über dem festen NaCl ein bestimmter Dampfdruck ein.
Die verdampfte NaCl -Menge ergab sich aus der Massendifferenz vor und nach der Ver-
dampfung. Die verdampften NaCl -Mengen betrugen 0,019 ppm bei 463 °C, 0,025 ppm
bei 540 °C, 0,145 ppm bei 570 °C, 0,394 ppm bei 609 °C, 2,4 ppm bei 660 °C und 10,2 ppm
bei 710 °C (Abb. 7.11).
In der Verdampfungskurve sieht man, dass die Verdampfung des NaCl nach einer expo-
nentiellen Kurve verläuft. Für den Zusammenhang zwischen NaCl -Konzentration und
Intensität ergeben sich zwei lineare Bereiche. Über die linearen Zusammenhänge kön-
nen die in den Sorptionsversuchen ermittelten Intensitäten in NaCl -Konzentrationen
umgerechnet werden.
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Abb. 7.11.: Verdampfungskurve von NaCl bei verschiedenen Temperaturen
Abb. 7.12.: Kalibrationskurve von NaCl für Sorptionsversuche bei 1500 °C
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Abb. 7.13.: Kalibrationskurven von NaCl für die Sorptionsversuche bei 1500 °C
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Da sich zu Beginn der Sorptionsversuche bei 1400 °C, die im Anschluss an die Sorp-
tion bei 1500 °C stattfanden, der Gerätezustand änderte, konnte die oben dargestellte
Kalibration für die Ermittlung der NaCl -Konzentrationen für die Sorption bei 1400 °C
nicht verwendet werden. Aus diesem Grund wurde eine Zweipunkt -Kalibration durch-
geführt, die dem Bereich I in der Kalibration für die Sorption bei 1500 °C entspricht. Die
Kalibrationskurve für die Sorption bei 1400 °C ist in Abb. 7.14 gezeigt.
Abb. 7.14.: Kalibrationskurve von NaCl für Sorptionsversuche bei 1400 °C
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8. Thermochemische Modellrechnungen
Wie bereits im Kap. 4 beschrieben, geht es im Projekt HotVeGas um die integrier-
te Kohlevergasung mit Heißgasreinigung und CO2 - Abscheidung. Der bisherige Stand
der Technik erfordert, dass das Rauchgas stufenweise bei verschiedenen Bedingungen
gereinigt wird. Dies bedeutet, dass das Rauchgas auf dem Weg zur Turbine mehrfach
abgekühlt und aufgeheizt werden muss. Das ruft große Exergieverluste hervor.
Das Konzept des HotVeGas - Projektes sieht eine kontinuierliche Rauchgasreinigung vor,
in der das Rauchgas nur auf die Temperatur des nächsten Prozessschrittes abgekühlt
wird. Kurz dargestellt bedeutet dies: Kohle wird bei hohen Temperaturen und un-
ter Druck mit einem Sauerstoff -Wasserdampf -Gemisch vergast, das entstehende Gas
wird von schädlichen und korrosiven Komponenten befreit, nach dem Abkühlen des
Rauchgases in einem Abhitzedampferzeuger folgt die CO -Konvertierung mit simultaner
H2 - Abtrennung durch eine Membran, und schließlich wird der saubere Wasserstoff in
einer Gasturbine verbrannt.
Dieses Konzept erfordert, dass alle Gasbestandteile, die den Abhitzedampferzeuger, die
H2 -Membran, Leitungsrohre oder sonstige Anlagenteile schädigen könnten, aus dem
Gas entfernt werden. Dazu zählen vor allem Alkalien, Chlor, Schwefel und Schwerme-
talle. Die beiden letzteren können die CO - Shift -Katalysatoren vergiften. Alkalien kön-
nen als niedrig schmelzende Salze Korrosion im Abhitzedampferzeuger verursachen oder
auch die Katalysatormembran schädigen. Eine Schädigung der Gasturbine durch Sul-
fat - induzierte Korrosion, die bei den bisherigen Verfahren eine große Rolle spielte, kann
vernachlässigt werden, da der Wasserstoff für die Verbrennung vor Eintritt in die Gas-
turbine aus dem heißen Rauchgas abgetrennt wird. Also gelangen keine Alkalien in die
Gasturbine.
Vor diesem Hintergrund wurden thermochemische Modellrechnungen mit FactSage 6.1
und der Datenbank FACT durchgeführt, die das Verhalten von Alkalisalzen wieder-
spiegeln sollen. Im ersten Schritt wurde die Gasreinheit nach einer Alkalienreinigung
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abgeschätzt. Anschließend wurden Kondensationstemperaturen von NaCl und KCl be-
rechnet.
In Bezug auf die Shiftkatalysator -Membran spielt neben der Alkalienkondensation in
erster Linie die Schwefelkonzentration im Gas bzw. der H2S -Partialdruck eine Rolle. Je
nach Art des Katalysators darf die Schwefelkonzentration bzw. der H2S -Partialdruck
einen bestimmten Grenzwert nicht über- bzw. unterschreiten. In diesem Zusammenhang
wurden Stabilitäten von CO - Shift -Katalysatoren abgeschätzt (FactSage 6.1, Daten-
bank gas-FACT).
Das Reaktormodell für die Rechnungen ist in Abb. 8.1 dargestellt. Der längliche Pfeil zur
Membran soll verdeutlichen, dass weitere Prozessschritte wie z. B. eine Entschwefelung
dazwischen geschaltet werden können.
Abb. 8.1.: Modell für die thermochemischen Rechnungen
8.1. Gasreinheit nach Alkalienreinigung mittels Sorbens
Um die theoretischen Potentiale einer Heißgasreinigung unter Einsatz von Sorptions-
materialien aufzuzeigen, wurde eine Reihe von thermochemischen Rechnungen durchge-
führt. Zunächst wurde eine Schlackenzusammensetzung (in mol-%: 11 Al2O3, 88 SiO2,
0,9 Na2O, 0,079 K2O) ermittelt, die in Anlehnung an die Sorptionsexperimente bei
1500 °C eine Alkalienkonzentration (Na+K) von 100 ppb in der Gasphase lieferte. Die
Schlacke wurde in einem Temperaturbereich von 1200 - 1800 °C und den Drücken 1 bzw.
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20 - 80 bar mit verschiedenen Vergaseratmosphären zur Reaktion gebracht. Die Zusam-
mensetzung der Vergaseratmosphäre resultierte aus verschiedenen Kohlezusammenset-
zungen und änderte sich je nach Gehalt der Variablen C, H, S und Cl in der Kohle
und H2O als Vergasungsmittel. Als Ausgangskohle diente die kohlenstoffreiche Stein-
kohle K2-3 mit folgender Zusammensetzung: 79,4% C, 2,76% H, 0,9% S, 0,127% Cl,
10,5% O, 0,978% N, 3,06% Al, 4,57% Si, 0,69% Fe, 0,3% Ca, 0,16% Mg, 0,73% K,
0,3% Na. Da die Konzentrationseingabe in FactSage in mol vorzunehmen ist, wurden
die entsprechenden Gehalte in Gew-% der Einfachheit halber auf eine Gesamtmenge von
100 g Kohle normiert und in mol umgerechnet, z. B. 79,4 Gew-% C entsprechen 79,4 g,
was wiederum 6,617mol ergibt.
Für die Berechnungen wurde jeweils ein Parameter variiert, während die anderen kon-
stant gehalten wurden. Die eingesetzten Konzentrationen der Variablen deckten die Kon-
zentrationsbereiche der jeweiligen Variable in den Projektkohlen ab (vgl. Anhang B).
Zum Beispiel liegen die H -Gehalte der Projektkohlen im Bereich zwischen 2,6-5,6Gew-%.
In den Rechnungen wurde der H -Gehalt zwischen 1 - 6Gew-% variiert.
Bei den Berechnungen des Kohlenstoffeinflusses wurde der C -Gehalt der Ausgangskoh-
le in Anlehnung an die anderen Projektkohlen verändert, so dass Vergaseratmosphären
aus Kohlen mit Kohlenstoffgehalten von 31,6% (K2-5) und 54,6% (K3-3) nachgebil-
det wurden. Die Konzentrationen der anderen Kohlebestandteile entsprachen dabei der
Zusammensetzung der Ausgangskohle K2-3.
Die reduzierende Atmosphäre wurde über die Luftzahl λ=0,5 eingestellt. Das Verhältnis
H2O/O2 betrug 0,3, bezogen auf die molaren Mengeneingaben in FactSage. Im Falle
der Ausgangskohle bedeutet dies, dass 6,617mol C mit 3,3085mol O2 und 1mol H2O
umgesetzt wurden. Bei der Änderung des Kohlenstoffgehaltes änderten sich entsprechend
die Mengen von O2 und H2O wegen λ=0,5 und H2O/O2=0,3.
Bei der Änderung des Wassergehaltes änderte sich wegen λ=0,5 das Verhältnis H2O/O2
bei gleich bleibender O2 -Menge. Die H2O-Mengen in mol wurden der Einfachheit halber
auf 100 g des Edukt -Gemisches aus Kohle+H2O+O2 umgerechnet.
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Der Kohlenstoff wurde als feste Phase in die Rechnung einbezogen (Graphitbildung/
-abscheidung). Die Bildung von festen Alumosilikaten wurde unterdrückt, um die Zu-
sammensetzung der Schlacke konstant zu halten.
Eine Übersicht der Variablen und der eingesetzten Mengen ist in Tabelle 8.1 zusam-
mengetragen. In der Tabelle 8.2 sind die in den Rechnungen auftretenden Produkte und
Edukte aufgelistet.
Tab. 8.1.: Variation der Kohlekomponenten zur Erzeugung verschiedener Vergaserat-
mosphären, in Gew-%
C H S Cl H2O
79,4; 54,6; 1; 2; 4; 6 0,1; 0,5; 1; 0,01, 0,05; 0,1; 1,0018 (0,01 mol)
31,6 1,5; 2; 10 0,15; 0,2 1,1800 (1,0 mol)
1,9000 (5,0 mol)
2,8000 (10 mol)
Tab. 8.2.: Zusammenfassung der Edukte und Produkte in thermochemischen Rechnun-
gen
Edukte Produkte in der Gasphase
C, H, Cl, S, H2O, O2,
Schlacke: Al2O3, SiO2,
Na2O, K2O
CO, H2, CO2, H2O, H2S, HCl,
COS, SO2, KCl, NaCl, Na, K,
KOH, NaOH, O2, Cl2
Die Ergebnisse der thermochemischen Rechnungen zu Gasreinheiten zeigen, dass die
Tendenzen bezüglich Temperatur- und Druckabhängigkeit für alle Variablen gleich sind.
Allgemein betrachtet nimmt mit steigender Temperatur sowohl die NaCl - als auch die
KCl -Konzentration zu. Die NaCl -Konzentrationen sind bei tieferen Temperaturen bis
zu einer Größenordnung kleiner als die von KCl. Mit steigender Temperatur verrin-
gert sich allmählich die Differenz zwischen den Konzentrationen von NaCl und KCl
bis sie schließlich bei 1800 °C vergleichbare Werte annehmen. Allerdings liegt die KCl -
Konzentration stets etwas höher. Die Differenz zwischen der NaCl -Konzentration bei
1200 und 1800 °C beträgt bis zu zwei Größenordnungen, bei KCl liegt sie bei etwa ei-
ner Größenordnung. Weiterhin ist auffällig, dass mit steigendem Anlagendruck die NaCl -
und KCl -Konzentrationen deutlich sinken. Des Weiteren konnte festgestellt werden, dass
die verschiedenen Konzentrationen der Variablen, d. h. der Komponenten der Vergaser-
atmosphäre bzw. des Vergasungsmittels unterschiedliche Einflüsse auf die Alkalichlorid-
konzentrationen im Heißgas haben.
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Einfluss des Kohlenstoffgehaltes Durch eine Variation des Kohlenstoffgehaltes ver-
ändern sich die NaCl - und KCl -Konzentrationen im Heißgas. Im Allgemeinen sinken
die Konzentrationen mit steigendem C -Gehalt in der Kohle (Abb. 8.2).
Abb. 8.2.: Berechnete NaCl - und KCl -Konzentrationen in Abhängigkeit vom Kohlen-
stoffgehalt der Kohlen
Durch eine Erhöhung des Kohlenstoffgehaltes in der Kohle erhöht sich anteilmäßig die
Ausgangsmenge an Kohlenstoff, während sich die Anteile der anderen Kohlekomponenten
verringern. Den Stabilitätsrechnungen zufolge nehmen im Gleichgewicht die Konzentra-
tionen von CO und CO2 im Gas mit steigendem C -Gehalt zu, während die Konzen-
trationen der anderen Gasmoleküle sinken. Es kommt somit zu einer Verdünnung der
anderen Komponenten im Gas, und die NaCl - und KCl -Konzentrationen im Gas sinken.
Um Gasreinheiten mit NaCl -Konzentrationen von ≤ 100 ppb zu erreichen, ergeben sich
folgende Kombinationen: bei druckloser Alkalienreinigung muss eine Gasreinigung bei
Verwendung von C - armen Kohlen unterhalb von 1400 °C und bei Verwendung von
C - reichen Kohlen unterhalb von 1500 °C stattfinden. Findet die Alkalienreinigung unter
Druck statt, können höhere Temperaturen für die Gasreinigung eingestellt werden. Bei
20 bar erhöhen sich die möglichen Temperaturen der Alkalienreinigung auf ≤ 1600 °C bei
Verwendung von C - armen bzw. auf 1700 °C bei Verwendung von C - reichen Kohlen. Für
eine Alkalienreinigung bei 80 bar können die Temperaturen der Gasreinigungsprozesse
jeweils um ca. 100 °C angehoben werden.
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Im Fall von KCl ergeben sich andere Temperaturbereiche für die Alkalienreinigung.
Bei druckloser Reinigung liegen die KCl -Konzentrationen stets oberhalb von 100 ppb.
Eine Alkalienreinigung bei 20 bar muss bei Einsatz von C - armen Kohlen unterhalb von
1300 °C bzw. unterhalb von 1400 °C bei Einsatz von C - reichen Kohlen stattfinden. Bei
Druckerhöhung auf 80 bar kann die Temperatur der Alkalienreinigung auf 1500 °C bei
Verwendung von C - armen Kohlen bzw. auf 1700 °C bei Verwendung von C - reichen
Kohlen angehoben werden.
Einfluss des Wasserstoffgehaltes Bei Betrachtung der Auswirkungen des Wasser-
stoffgehaltes ist festzustellen, dass Wasserstoffgehalte im Bereich von 1 - 6Gew-% die
Alkalienkonzentration im Heißgas nur minimal beeinflussen. Prinzipiell sinken die NaCl -
und KCl -Konzentrationen mit steigendem Wasserstoffgehalt, doch die Kozentrationsun-
terschiede sind vernachlässigbar gering und bei allen betrachteten Drücken gleich (Abb.
8.3).
Abb. 8.3.: Berechnete NaCl - und KCl -Konzentrationen in Abhängigkeit vom Wasser-
stoffgehalt der Kohlen
Bei genauerer Betrachtung der resultierenden Gaszusammensetzung ist auffällig, dass
die Konzentrationen der H - haltigen Gasmoleküle H2O, KOH und NaOH durch eine
Erhöhung des H -Gehaltes stark ansteigen, während die Konzentrationen der H - freien
Gasmoleküle (CO, CO2, COS, SO2, O2, Cl2) sinken. Die Ausnahmen sind H2S, HCl,
Kalium und Natrium. Die Konzentrationen von H2S und HCl sinken und die Konzentra-
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tionen von Na und K nehmen zu. Insgesamt scheint es, als würde sich die Verschiebung
des Gleichgewichts mit steigendem Wasserstoffgehalt nach außen hin ausgleichen, und
nur ein geringer Einfluss auf die NaCl - und KCl -Konzentrationen wird sichtbar.
Gasreinheiten mit einer NaCl -Konzentration von ≤ 100 ppb können mit einer drucklo-
sen Alkalienreinigung bei den Maximaltemperaturen von 1425 °C (1% H) bzw. 1475 °C
(6% H) erreicht werden. Erfolgt die Alkalienreinigung unter Druck, betragen die Tem-
peraturen für die Gasreinigung 1650 °C (1% H) bzw. 1725 °C (6% H) bei 20 bar. Mit
steigendem Druck können die Temperaturen der Alkalienreinigung erhöht werden. Bei
einem Druck von 80 bar spielt die Temperatur für eine Gasreinheit von ≤ 100 ppb keine
Rolle mehr, da die NaCl -Konzentrationen bis 1800 °C unterhalb von 100 ppb liegen.
Im Falle von KCl führt eine drucklose Alkalienreinigung unabhängig von der Tempe-
ratur zu Konzentrationen oberhalb von 100 ppb. Eine Reinigung bei 20 bar sollte je
nach H -Gehalt unterhalb der Maximaltemperaturen von 1400 °C (1% H) bzw. 1500 °C
(6% H) stattfinden. Für eine Alkalienreinigung bei 80 bar ergeben sich Maximaltempe-
raturen von 1600 °C (1% H) bzw. 1800 °C (6% H).
Einfluss des Chlorgehaltes Die Variable mit dem größten Einfluss auf die Alkalien-
konzentration im Heißgas ist der Chlorgehalt der Kohlen (Abb. 8.4). Es ist deutlich
sichtbar, dass mit steigendem Chlorgehalt von 0,01 auf 0,2Gew-% Cl die Konzentratio-
nen von NaCl und KCl erheblich ansteigen. Betrachtet man exemplarisch die Ergeb-
nisse der Rechnungen für NaCl bei 1 bar (die Tendenzen bei den höheren Drücken sind
analog), so stellt man fest, dass die Änderungen der NaCl - und KCl -Konzentrationen
in etwa linear mit einer Änderung des Chlorgehaltes einhergehen. Wird zum Beispiel
die Chlor -Menge von 0,01Gew-% auf das Fünffache erhöht, erhöhen sich die NaCl -
und KCl -Konzentrationen ungefähr um das Fünffache. Bei einer Erhöhung des Chlor-
gehaltes um eine Größenordnung steigen die Chloridkonzentrationen ebenfalls um eine
Größenordnung.
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Abb. 8.4.: Berechnete NaCl - und KCl -Konzentrationen in Abhängigkeit vom Chlorge-
halt der Kohlen
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Eine Erklärung liefert das Gleichgewicht der Cl - haltigen Gasmoleküle. Durch eine Erhö-
hung der Cl -Menge steigen die Konzentrationen der Cl - haltigen Gasmoleküle stark an.
Die Konzentrationen der restlichen Gasmoleküle werden kaum beeinflusst. Innerhalb der
Randbedingungen reagiert Chlor zu HCl, KCl, NaCl und Cl2. Den Rechnungen zufolge
wird der Hauptanteil (> 99%) des Chlors für die Bildung von HCl verbraucht. Die Men-
ge des entstehenden Cl2 steigt bei einer Erhöhung der Cl -Menge von 0,01 auf 2Gew-%
um zwei Größenordnungen, liegt aber im ppq-Bereich (10−15) und ist vernachlässigbar.
Folglich müssen bei einem gleich bleibenden Umsatz von Cl zu HCl die Konzentrationen
von NaCl und KCl ansteigen, wenn Kohlen mit höheren Cl -Gehalten eingesetzt werden.
Einfluss des Schwefelgehaltes Als eine weitere Variable innerhalb der Kohlezusam-
mensetzung wurde der Schwefelgehalt im Bereich von 0,1 - 10 Gew-% variiert. Den Rech-
nungen zufolge hat der Schwefelgehalt innerhalb der üblichen Schwefelmengen in Kohlen
(0,2 - 1,5 Gew-%) keinen Einfluss auf die Konzentrationen von NaCl und KCl im Heißgas.
Es ist nur eine Druckabhängigkeit der Konzentrationen erkennbar (Abb. 8.5).
Abb. 8.5.: Berechnete NaCl - und KCl -Konzentrationen in Abhängigkeit vom Schwe-
felgehalt der Kohlen
Bei Veränderung des Schwefelgehaltes ändern sich nur die Konzentrationen der Schwe-
fel - haltigen Gasspezies H2S, COS und SO2. Bei einer Erhöhung des Schwefelgehaltes
der Kohle von 0,1 auf 2Gew-% beträgt der Konzentrationsanstieg dieser Verbindungen
etwa eine Größenordnung. Die Konzentrationen der anderen Gasmoleküle werden kaum
beeinflusst. Erst ab einem Schwefelgehalt von 10Gew-% ist eine allmähliche Zunahme der
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Konzentrationen von NaCl und KCl zu beobachten, während die Konzentrationen von
H2S, COS und SO2 um zwei Größenordnungen ansteigen. Bei Schwefelkonzentrationen
von 10 Gew-% stellt sich ein neues Gleichgewicht ein, weil deutlich mehr Wasserstoff,
Sauerstoff und Kohlenstoff zur Bildung von H2S, COS und SO2 benötigt werden. Da der
Schwefelgehalt der Kohlen normalerweise deutlich unterhalb von 10% liegt, spielt der
Schwefelgehalt der Kohle bei der Kohlevergasung in Bezug auf die Konzentrationen von
NaCl und KCl im Heißgas keine Rolle.
Je nach Prozessdruck sind sehr hohe Temperaturen für eine Alkalienreinigung möglich.
Gasreinheiten mit NaCl-Konzentrationen ≤ 100 ppb werden in einer drucklosen Reini-
gung bei Temperaturen <1450 °C erreicht. Nach einer Druckerhöhung auf 20 bar kann
eine Alkalienreinigung bei Temperaturen bis 1650 °C stattfinden. Bei einer Druckerhö-
hung auf 80 bar werden die Gasreinheiten von ≤ 100 ppb auch bei Temperaturen von
1800 °C erzielt.
Im Falle von KCl müssen die Temperaturen der Alkalienreinigung unterhalb von 1450 °C
bei 20 bar bzw. unterhalb von 1650 °C bei 80 bar liegen. Bei einer drucklosen Alkalien-
reinigung liegen die KCl-Konzentrationen stets oberhalb von 100 ppb.
Einfluss des Wasserdampfgehaltes Zum Abschluss der thermochemischen Rechnun-
gen innerhalb der Abschätzung der Alkalichlorid -Konzentrationen im Heißgas wurde
die Menge des Vergasungsmitteles Wasserdampf variiert (Abb. 8.6).
Es besteht eine Abhängigkeit der NaCl - und KCl -Konzentrationen von der zugeführ-
ten Wasserdampfmenge. Mit steigender Wasserdampfmenge sinken die NaCl - und KCl -
Konzentrationen. Im Falle von geringen Wasserdampfmengen bei einem Druck von 1 bar
führt eine Erhöhung der Wasserdampfmenge um eine Größenordnung zu einer Abnah-
me der NaCl - und KCl -Konzentrationen um den Faktor 3. Durch eine Erhöhung der
Wasserdampfmenge um zwei Größenordnungen sinken die Konzentrationen beider Salze
um eine Größenordnung. Ab einer Wasserdampfmenge von 5mol wird die Absenkung
der Alkalichlorid-Konzentrationen deutlich geringer. Eine Erhöhung der Wasserdampf-
menge von 5 auf 10mol führt zu einer Senkung der Alkalichlorid -Konzentrationen um
die Hälfte.
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Abb. 8.6.: Berechnete NaCl - und KCl -Konzentrationen in Abhängigkeit vom Wasser-
dampfgehalt
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Weiterhin ist festzustellen, dass eine Druckerhöhung bei Wasserdampfmengen von 0,01
und 0,1mol zu abweichenden Konzentrationsverläufen der beiden Alkalisalze führt im
Vergleich zu den Konzentrationsverläufen für die höheren Wasserdampfmengen. Die Ab-
weichungen sind für beide Salze gleich, deshalb beziehen sich die folgenden Beschrei-
bungen auf beide Salze. Die Abweichungen äußern sich dadurch, dass ab einem Druck
von 20 bar bei tieferen Temperaturen keine Abhängigkeiten der Salzkonzentrationen von
der Wasserdampfmenge auftreten, und die Konzentrationen mit steigender Temperatur
unterschiedlich stark ansteigen. Bei 20 bar treten die ersten Unterschiede in den Kon-
zentrationsverläufen ab 1300 °C auf, bei 80 bar erst ab 1500 °C.
Den Berechnungen zufolge findet bei den geringen Wasserdampfmengen unter Druck
eine Graphitabscheidung statt. Dies bedeutet, dass die zugeführten Wasserdampfmen-
gen für eine vollständige Umsetzung des Kohlenstoffes unter Druck zu gering sind, so
dass weniger Gas entsteht. Dies wiederum resultiert in recht hohen NaCl - und KCl -
Konzentrationen im Heißgas. Dagegen führt eine vollständige Umsetzung des Kohlen-
stoffes unter Druck zu einer starken Reduzierung der NaCl - und KCl -Konzentrationen.
Die Datenpunkte, welchen eine Graphitabscheidung zugrunde liegt, sind in Abb. 8.6
durch schwarze Quadrate gekennzeichnet. In Tab. 8.3 sind die Bedingungen zusammen-
getragen, für die die Rechnungen eine Graphitabscheidung liefern.
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Tab. 8.3.: Bedingungen für eine Graphitabscheidung
0,01 mol H2O
bar|°C 1200 1300 1400 1500 1600 1700 1800
1
20 x x x x
40 x x x x x x
60 x x x x x x x
80 x x x x x x x
0,1 mol H2O
bar|°C 1200 1300 1400 1500 1600 1700 1800
1
20 x
40 x x
60 x x
80 x x x
x: Graphitabscheidung
Bei einem Wasserdampfgehalt von 0,01mol findet die Graphitabscheidung fast über den
gesamten Bereich der Prozessbedingungen statt. Ausnahmen bilden alle Temperaturen
bei 1 bar und die Temperaturen 1600 - 1800 °C bei 20 bar.
Für den Wasserdampfgehalt von 0,1mol ist eine Graphitbildung bei 1200 °C bei allen
Drücken ab 20 bar zu beobachten. Mit steigender Temperatur verlagert sich die Graphit-
abscheidung zu höheren Drücken, bis schließlich ab 1500 °C kein Graphit mehr abgeschie-
den wird.
Ein Vergleich der Gaszusammensetzungen bei Temperatur- und Druckerhöhung ergibt,
dass bei einem H2O-Gehalt von 0,01mol die Konzentration an H2 steigt und die von
H2O sinkt. Im Fall der höheren H2O-Gehalte ab 1mol verhalten sich diese Konzentra-
tionen genau umgekehrt: die H2-Konzentration sinkt und die H2O-Konzentration steigt.
Die CO-Konzentrationen steigen in beiden Fällen. Dieses Verhalten kann auf folgende
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Gleichungen zurückgeführt werden:
C + 1H2O → CO + 1H2 (8.1)
C + 2H2O → CO2 + 2H2 oder CO +H2 + 1H2O (8.2)
C + 3H2O → CO2 + 2H2 +H2O oder CO +H2 + 2H2O (8.3)
Aus Gleichung 8.1 wird die Zunahme der H2Konzentration bei geringen Wasserdampfge-
halten deutlich. Reicht die zur Verfügung stehende Wasserdampfmenge für eine stöchio-
metrische Reaktion mit Kohlenstoff nicht aus, wird Graphit abgeschieden. Mit zuneh-
mender Wasserdampfmenge kann mehr Kohlenstoff oxidiert werden und die abgeschie-
dene Menge an Graphit sinkt. Mit steigendem Wasserdampfgehalt finden zunehmend
Reaktionen nach den Gleichungen 8.2 und 8.3 statt, mit welchen die Zunahme des H2O-
Gehaltes erklärbar ist. Bei einem Wasserüberschuss gegenüber Kohlenstoff bleibt das
Wasser unverbraucht und die H2O-Konzentration steigt.
Ferner steigen mit zunehmendem H2O-Gehalt unter gleichen Bedingungen die Konzen-
trationen von H2, CO2, H2O und O2. Die CO -Konzentration dagegen sinkt. Dies ist ein
Hinweis darauf, dass CO zu CO2 oxidiert wird
CO +H2O  CO2 +H2 (8.4)
und gleichzeitig eine Erklärung für die Zunahme an CO2 und H2. Somit kann allge-
mein über die Menge der zugeführten Wasser(dampf)menge die Zusammensetzung des
Heißgases gesteuert werden.
Weiterhin wurde festgestellt, dass mit steigender zugeführter Wasserdampfmenge die
Konzentrationen von NaCl und KCl sinken, während die von NaOH und KOH steigen.
Das bedeutet, dass neben der CO - Shift - Reaktion auch folgende Reaktionen ablaufen:
NaCl +H2O ↔ NaOH +HCl (8.5)
KCl +H2O ↔ KOH +HCl (8.6)
Eine Zunahme des HCl konnte nicht festgestellt werden. Das liegt wahrscheinlich am
Gesamteffekt des sich ändernden Gasvolumens und anderen gleichzeitig laufenden Re-
aktionen.
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Ferner ist auffällig, dass die Konzentrationen von SO2 und O2 mit zunehmendem Was-
serdampfgehalt enorm ansteigen. Die Konzentration von SO2 steigt von 10−10 auf 10−7
(1200 °C, 20 bar), wenn die Wasserdampfmenge von 0,01mol auf 10mol erhöht wird.
Nach einer Erhöhung der Temperatur auf 1800 °C und des Druckes auf 80 bar steigt die
SO2 -Konzentration sogar auf 10−5. Die Konzentration von O2 erhöht sich bei gleicher
Änderung der Wasserdampfmenge von 10−17 auf 10−13 (1200 °C, 20 bar). Bei einer Tem-
peratur von 1800 °C, einem Druck von 80 bar und einer zugeführten Wasserdampfmenge
von 10mol erreicht die O2 -Konzentration einen Wert von 10−8. Dies belegt die oxidative
Wirkung des H2O.
Die Atmosphäre bleibt mit einem H2S -Partialdruck von 10−3 bar weiterhin reduzierend,
aber die um mehrere Größenordnungen ansteigenden SO2 - und O2 -Konzentrationen
können für Werkstoffe, die stark reduzierende Bedingungen brauchen, kritisch werden.
Beispielsweise kann dies große Auswirkungen auf die Stabilität der Hochtemperatur -
Shiftkatalysatoren haben.
Die thermochemischen Modellrechnungen zu Gasreinheiten nach einer Alkalienreinigung
mittels Sorbentien führen zu der Schlussfolgerung, dass die Zusammensetzung der Kohle
einen Einfluss auf die Zusammensetzung der erreichbaren Gasreinheit hat. Eine ideale
Kohle für einen Vergasungsprozess, die zu niedrigen NaCl - und KCl -Konzentrationen
führt, besteht aus viel Kohlenstoff, viel Wasserstoff und wenig Chlor. Zusätzlich sollte die
Kohle mit einem ausreichenden Wasserdampfgehalt vergast werden, um eine Graphit-
abscheidung zu unterbinden.
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In einem weiteren Schritt wurden mit den im vorherigen Abschnitt berechneten Gaszu-
sammensetzungen die Kondensationstemperaturen von NaCl und KCl in Abhängigkeit
von der Sorptionstemperatur bei variablem Anlagendruck und variabler Gaszusammen-
setzung berechnet. Für die Rechnungen wurden jeweils die niedrigsten und die höchsten
Gehalte der Variablen aus Tab. 8.1 verwendet.
Die Kondensationstemperaturen von NaCl liegen zwischen 445 und 670 °C, die von KCl
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zwischen 470 und 680 °C. Damit liegen die Kondensationstemperaturen für beide Alkali-
salze grob innerhalb desselben Temperaturbereiches. Allerdings kondensiert NaCl unter
gleichen Bedingungen grundsätzlich bei etwas höheren Temperaturen als KCl. Insgesamt
steigen die Kondensationstemperaturen mit steigendem Anlagendruck und steigender
Sorptionstemperatur. Weiterhin zeigen die Rechnungen, dass der Beginn der Konden-
sation stark von der Gas- bzw. der Kohlezusammensetzung beeinflusst wird. Während
beispielsweise der Kondensationsbeginn von NaCl in Abhängigkeit vom Kohlenstoffge-
halt bei ca. 490 °C auftritt, kondensiert NaCl in Abhängigkeit vom Chlorgehalt erst
knapp unterhalb von 450 °C.
Einfluss des Kohlenstoffgehaltes Die Kondensationstemperaturen in Abhängigkeit
vom Kohlenstoffgehalt in der Kohle liegen im Bereich zwischen 492 - 682 °C für NaCl
und zwischen 525 - 680 °C für KCl (Abb. 8.7).
Abb. 8.7.: Berechnete Kondensationstemperaturen von NaCl und KCl in Abhängigkeit
vom Kohlenstoffgehalt der Kohlen
Allgemein sinken die Kondensationstemperaturen bei konstantem Druck mit zunehmen-
dem C -Gehalt. Der Kohlenstoffeinfluss ist jedoch nicht linear. Die Differenz zwischen
den Kondensationstemperaturen von 492 °C bei 79,4% C und 498 °C bei 54,6% C (1 bar,
1200 °C) beträgt 6 °C, die Differenz zwischen der Kondensationstemperatur von 498 °C
bei 54,6% C und 506 °C bei 31,6% C beträgt 8 °C. Durch eine Erhöhung des Anlagen-
drucks auf 80 bar vergrößern sich die Differenzen auf 7 bzw. 10 °C (TKond.=543, 550,
560 °C). Für KCl ergeben sich entsprechende Differenzen zwischen den Kondensations-
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temperaturen zu 7 °C und 9 °C bei 1 bar bzw. 8 °C und 13 °C bei 80 bar. Der Einfluss des
Kohlenstoffes steigt in Abhängigkeit vom Anlagendruck.
Einfluss des Wasserstoffgehaltes Unterschiedliche Wasserstoffgehalte in der Koh-
le führen zu Kondensationstemperaturen im Bereich von 479 - 671 °C für NaCl und
520 - 660 °C für KCl (Abb. 8.8). Bei einem konstanten Druck und tieferen Sorptionstem-
peraturen sinken die Kondensationstemperaturen mit steigendem Wasserstoffgehalt um
ca. 10 °C. Die Differenz zwischen den Kondensationstemperaturen verkleinert sich mit
steigender Gettertemperatur. Im Fall von NaCl ist die Kondensationstemperatur bei ei-
nem Anlagendruck von 1 bar bei einem H -Gehalt von 6% höher als die Kondensations-
temperatur bei einem H -Gehalt von 1%. Bei KCl erreichen die Kondensationstempera-
turen gleiche Werte.
Abb. 8.8.: Berechnete Kondensationstemperaturen von NaCl und KCl in Abhängigkeit
vom Wasserstoffgehalt der Kohlen
Einfluss des Chlorgehaltes Den größten Einfluss auf die Kondensationstemperaturen
von NaCl und KCl hat, wie schon bei den Gasreinheiten, der Chlorgehalt (Abb. 8.9).
Bei Anlagendrücken von 20 - 80 bar liegen die Kondensationstemperaturen im Bereich
von 470 - 670 °C für NaCl bzw. 500 - 670 °C für KCl. Durch Erniedrigung des Anlagen-
druckes auf 1 bar ändert sich die Kondensationstemperatur auf einen Bereich zwischen
540 - 630 °C für NaCl bzw. 470 - 610 °C bei KCl. Bei einem Anlagendruck von 1 bar sieht
man eine konvergente Entwicklung der Kondensationstemperaturen in Abhängigkeit vom
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Cl -Gehalt besonders deutlich. Bei den höheren Drücken ist die Tendenz der konvergie-
renden Kondensationstemperaturen deutlich geringer ausgebildet.
Abb. 8.9.: Berechnete Kondensationstemperaturen von NaCl und KCl in Abhängigkeit
vom Chlorgehalt der Kohlen
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Einfluss des Schwefelgehaltes Bei Anwesenheit von Schwefel liegen die Konden-
sationstemperaturen im Bereich von 470 - 670 °C für NaCl und 520 - 650 °C für KCl
(Abb. 8.10). Der Schwefelgehalt wirkt sich auf die Kondensationstemperaturen ähn-
lich vernachlässigbar wie auf die Gasreinheiten aus. Der Schwefelgehalt in der Kohle
spielt bei der Kondensation von NaCl und KCl keine Rolle. Die isobaren Verläufe für
die S -Gehalte von 0,1% und 2% sind vollkommen identisch. Die einzige Einflussgröße
in diesem Fall ist der Anlagendruck.
Abb. 8.10.: Berechnete Kondensationstemperaturen von NaCl und KCl in Abhängig-
keit vom Schwefelgehalt der Kohlen
Einfluss des Wasserdampfgehaltes In Abhängigkeit vom zugeführten Wasserdampf-
gehalt liegen die Kondensationstemperaturen im Bereich von 450 - 670 °C für NaCl bzw.
480 - 655 °C für KCl (Abb. 8.11). Mit steigendem H2O-Gehalt sinkt die Kondensations-
temperatur jeweils um 40 - 50 °C. Der Einfluss des H2O-Gehaltes verhält sich wie der
Einfluss des C -Gehaltes. Die Temperaturunterschiede bei verschiedenen Drücken sind
nicht linear, d. h. die Differenz zwischen den Kondensationstemperaturen bei 1 und 20 bar
ist kleiner als der Unterschied zwischen den gleichen Temperaturen bei 20 und 40 bar.
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Abb. 8.11.: Berechnete Kondensationstemperaturen von NaCl und KCl in Abhängig-
keit vom Wasserdampfgehalt
Bei allgemeiner Betrachtung der Druckabhängigkeit verhalten sich die Kondensations-
temperaturen gegenläufig zu den NaCl - und KCl -Konzentrationen. Während die Kon-
zentrationen der Alkalichloride mit steigendem Druck abnehmen, steigen die Kondensa-
tionstemperaturen bei Druckerhöhung.
Je nach Prozessdruck sind die Kondensationstemperaturen von NaCl im Bereich von
450 - 680 °C und die von KCl bei 500 - 670 °C angesiedelt. Damit liegen die Kondensa-
tionstemperaturen deutlich unterhalb der jeweiligen Schmelzpunkte von 800 °C bei NaCl
bzw. 772 °C bei KCl [153]. Das bedeutet, dass sich die Alkalichloride bei Schmelzpunkt-
temperaturen noch in der Gasphase befinden keine hochkorrosiven Schmelzen auftreten
sollten.
Die Kondensationstemperaturen der Alkalichloride liegen allerdings in einem Tempera-
turbereich, in dem der Einsatz einer Katalysatormembran für den CO - Shift vorgesehen
ist. Um die Katalysatormembran vor Kondensaten und der folgenden Verschmutzung
bzw. Deaktivierung zu schützen, müssen die kondensierten Alkalichloride aus dem Heiß-
gas entfernt werden. Eine Entschärfung dieses Problems könnte durch einen Filter vor
der CO - Shift -Membran, der NaCl und KCl zurückhält, erzielt werden.
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8.3. Stabilitätsrechnungen von CO - Shift - Katalysatoren
Für die Abschätzung der zulässigen bzw. notwendigen Mengen an Schwefel für die je-
weiligen Katalysatoren wurden thermochemische Rechnungen mit der Software FactSa-
ge Version 6.1 mit der Datenbank gas-FACT durchgeführt. Die Betriebsdrücke betrugen
20 - 80 bar. Die Stabilitätsdiagramme bilden die Auftragung log10(p(H2S)) gegen Einsatz-
temperatur ab. Die betrachteten Temperaturintervalle reichen von 300 - 800 °C für die
Fe3O4/Cr2O3 - und CoO/MoO3 - Hochtemperaturkatalysatoren bzw. 180 - 800 °C beim
CuO/ZnO -Katalysator. Als Rahmenbedingungen für die Rechnungen galten die H2S -
und O2 - Partialdrücke, die sich aus den Rechnungen für die Gasreinheiten ergaben. Die
H2S -Partialdrücke lagen im Bereich von 1·10−1 - 6,5·10−3 bar, die O2 - Partialdrücke bei
1·10−8 - 2·10−15 bar. In Tabelle 8.4 sind die H2S - und O2 - Partialdrücke in Abhängigkeit
von den Variablen der Kohlezusammensetzung und den Anlagenbedingungen zusammen-
getragen. Die in den Diagrammen nicht beschrifteten Bereiche konnten von der Software
entweder nicht berechnet oder nicht zugeordnet werden.
89
8.3. Stabilitätsrechnungen von CO - Shift -Katalysatoren
Tab. 8.4.: H2S - und O2 - Partialdrücke im Gas nach Alkalienreinigung
Temperatur1/°C, Druck2/bar Variable, Gew-%
1200, 1 1800, 1 1200, 20 1800, 80
H2S 2,80−3 2,60−3 5,65−2 2,20−1 C 79,4O2 8,90−14 2,50−8 8,90−14 2,50−8
3,90−3 3,70−3 7,85−2 3,09−1 C 54,66,80−14 1,79−8 6,82−14 1,80−8
6,00−3 5,90−3 1,20−1 4,79−1 C 31,64,10−14 9,50−9 4,19−14 9,50−9
2,90−3 2,50−3 5,90−2 2,27−1 H 11,30−13 4,50−8 1,33−13 4,50−8
2,50−3 2,40−3 4,99−2 1,97−1 H 64,80−14 1,10−8 4,86−14 1,15−8
3,12−4 2,90−4 6,24−3 2,40−2 S 0,18,77−14 2,50−8 8,77−14 2,50−8
2,80−3 2,60−3 5,60−2 2,21−1 Cl 0,018,80−14 2,50−8 8,80−14 2,55−8
2,80−3 2,60−3 5,60−2 2,20−1 Cl 0,28,80−14 2,50−8 8,80−14 2,56−8
3,00−3 2,97−3 6,14−2 2,30−1 H2O 0,01 mol1,03−17 3,37−12 1,99−15 8,27−12
1,50−3 4,49−4 3,00−2 1,15−1 H2O 10 mol5,90−12 1,16−6 5,00−12 1,49−8
1 Temperatur der Heißgasreinigung, 2 Anlagendruck
8.3.1. CuO/ZnO -Katalysatoren
Zur Berechnung der Stabilitäten von CuO/ZnO -Katalysatoren unter reduzierenden Be-
dingungen wurden die oben erwähnten Sauerstoffpartialdrücke von 10−8, 10−15 und
10−20 bar betrachtet. Die CuO/ZnO -Katalysatoren werden üblicherweise bei tiefen Tem-
peraturen bis max. 300 °C eingesetzt. Nichtsdestotrotz wurde der Temperaturbereich für
die Rechnungen großräumig auf einen Bereich bis 800 °C ausgeweitet. Das Verhältnis
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von CuO zu ZnO wurde zu 0,5 angesetzt. Die Ergebnisse der Stabilitätsrechnungen zu
CuO/ZnO-Katalysatoren sind in den Abbildungen 8.12 - 8.14 zu sehen.
Im Allgemeinen treten den Berechnungen zufolge folgende Verbindungen auf: ZnO(s),
CuO2(s), Cu(s), ZnS(s), Cu2S(s), ZnSO4(s), CuSO4(s) und Gasphase. Insgesamt ist fest-
zustellen, dass mit steigendem Anlagendruck die Stabilitätsbereiche zu höheren H2S -
Partialdrücken verschoben werden. Dagegen ist der Einfluss des Anlagendruckes auf die
Temperaturen, die die Stabilitätsbereiche begrenzen, kaum vorhanden. Ferner ändert
sich mit sinkendem Sauerstoffpartialdruck die Zusammensetzung der Stabilitätsbereiche
sichtlich zugunsten von ZnO(s) und Cu(s), wobei feinverteiltes Kupfer als aktive Pha-
se betrachtet wird. Die Existenzbereiche der anderen Verbindungen werden zu tieferen
Temperaturen verdrängt.
Hinsichtlich der Zusammensetzung der CuO/ZnO -Katalysatoren konnte durch eine Ver-
änderung der CuO/ZnO -Verhältnisse kein Einfluss auf die Stabilität der Katalysatoren
festgestellt werden.
Bei dem höchsten betrachteten Sauerstoffpartialdruck von 10−8 bar in Abb. 8.12 existiert
ein Stabilitätsbereich mit Cu2O(s) und ZnO(s) bei Temperaturen ab ca. 540 °C. Dieser
Bereich liegt zwischen H2S -Partialdrücken von 10−20 bar bei 540 °C und 10−8 bar bei
800 °C. Eine Erhöhung des Anlagendruckes von 20 auf 80 bar führt zu einer Vergröße-
rung des Stabilitätsbereiches in Richtung höherer H2S -Partialdrücke, wobei der Bereich
Cu2O(s) und ZnO(s) bis zu einem H2S -Partialdruck von 10−7 bar existiert.
Daraus folgt, dass bei einem Sauerstoffpartialdruck von 10−8 bar kein metallisches Kupfer
entsteht und die aktive Katalysatorphase nicht vorliegt. Eine hohe katalytische Wirkung
sollte unter diesen Bedingungen nicht erzielt werden.
Durch eine Erniedrigung des O2 - Partialdruckes auf 10−15 bar wandert der Bereich mit
den Phasen Cu2O(s) und ZnO(s) zu tieferen Temperaturen von 500 - 370 °C (Abb. 8.13).
Oberhalb von 500 °C entsteht ein neues Stabilitätsfeld mit ZnO(s) und Cu(s). Das Sta-
bilitätsfeld vergrößert sich mit steigender Temperatur zu höheren H2S -Partialdrücken.
Während bei 500 °C der Existenzbereich für ZnO(s) und Cu(s) je nach Anlagendruck
bei H2S -Partialdrücken zwischen 10−10 - 10−9 bar endet, sind bei 800 °C die Phasen
ZnO(s) und Cu(s) bis zu H2S -Partialdrücken von 10−4 - 10−3 bar stabil. Bei höheren
91
8.3. Stabilitätsrechnungen von CO - Shift -Katalysatoren
H2S -Partialdrücken entsteht festes Cu2S. Mit sinkender Temperatur bilden sich ver-
mehrt Gleichgewichte aus festem Cu2O, ZnSO4, CuSO4 und Gasphase.
Abb. 8.12.: Stabilitätsdiagramm eines CuO/ZnO -Katalysators bei einem Sauerstoff-
partialdruck von 10−8 bar
Da bei den CuO/ZnO -Katalysatoren metallisches Kupfer die aktive Komponente dar-
stellt, ist der Katalysator aus thermodynamischer Sicht bei einem Sauerstoffpartialdruck
von 10−15 bar theoretisch als ein Hochtemperatur -Katalysator ab 500 °C einsetzbar. Für
H2S -Partialdrücke oberhalb von 10−3 bar ist er jedoch nicht geeignet.
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Abb. 8.13.: Stabilitätsdiagramm eines CuO/ZnO -Katalysators bei einem Sauerstoff-
partialdruck von 10−15 bar
Eine weitere Erniedrigung des O2 - Partialdruckes auf 10−20 bar führt zu einer weiteren
und erheblichen Vergrößerung des Stabilitätsbereiches für ZnO(s) und Cu(s) (Abb. 8.14).
Die einschränkenden Temperaturen sinken auf Werte von bis zu ca. 360 °C bei niedrigen
H2S -Partialdrücken. Bei hohen Temperaturen verschiebt sich die Grenze des Stabili-
tätsbereichs weiter nach rechts in Richtung eines H2S -Partialdruckes von 10−3 bar. Bei
höheren H2S -Partialdrücken bis 10−2 bar und Temperaturen zwischen 800 und ca. 600 °C
entsteht ein neuer Gleichgewichtsbereich, in dem neben Gasphase und ZnS(s) auch wei-
terhin festes Kupfer stabil ist.
CuO/ZnO -Katalysatoren werden bisher für einen CO - Shift bei niedrigen Temperaturen
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Abb. 8.14.: Stabilitätsdiagramm eines CuO/ZnO-Katalysators bei einem Sauerstoff-
partialdruck von 10−20 bar
von max. 300 °C eingesetzt. Als aktive Phase wird feinverteiltes Kupfer betrachtet. Die
Stabilitätsrechnungen zeigen aber, dass unter reduzierenden Bedingungen metallisches
Kupfer erst bei höheren Temperaturen existiert. Somit sind aus thermodynamischer Sicht
CuO/ZnO -Katalysatoren im Rahmen eines Hochtemperatur - CO - Shifts denkbar.
Für eine aussagekräftige Beschreibung über die Eignung von CuO/ZnO -Katalysatoren
für einen HT - Shift unter reduzierenden Bedingungen müssen experimentelle Untersu-
chungen durchgeführt werden. Eine thermodynamische Gleichgewichtsbetrachtung gibt
lediglich Auskunft über die Existenz von Phasen unter bestimmten Bedingungen. Sie
enthält jedoch keinerlei Information über Aktivität, Reaktionskinetik oder Zustand bzw.
Beschaffenheit der Phasen. Man kann einem Stabilitätsdiagramm nicht entnehmen, ob
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die Porosität einer Membran erhalten bleibt. Die Porosität ist neben der aktiven Phase
für die Aktivität eines Katalysators ausschlaggebend.
Ein Vergleich der berechneten H2S - und O2 - Partialdrücke in Tab. 8.4 mit den berechne-
ten Stabilitätsdiagrammen ergibt, dass in einem CuO/ZnO -Katalysator innerhalb der
berechneten H2S - und O2 - Partialdrücke die aktive Phase Kupfer kaum vorhanden ist
und der Katalysator somit kaum katalytische Aktivität zeigt. Der Grund dafür ist der
zu hohe berechnete O2 - Partialdruck. Für den Fall von niedrigeren O2 - Partialdrücken
ist eine H2S -Reinigung notwendig. Eine Literaturübersicht über trockene Entschwefe-
lungsmethoden bei hohen Temperaturen ist in der Arbeit von Michael Stemmler [154]
zu finden.
8.3.2. Fe3O4/Cr2O3 - Katalysatoren
Die Stabilitäten von Fe3O4/Cr2O3 -Katalysatoren wurden für einen Temperaturbereich
von 300 - 800 °C berechnet. Ähnlich wie bei den CuO/ZnO -Katalysatoren vergrößern
sich die jeweiligen Stabilitätsbereiche mit steigendem Prozessdruck in Richtung höherer
H2S -Partialdrücke. Die am häufigsten auftretenden Phasen im System Fe3O4 - Cr2O3
sind Fe2O3(s), Cr2O3(s), FeCr2O3(s) und Gasphase. Die Spinellphase FeCr2O3 entsteht
unter den betrachteten Bedingungen bei allen betrachteten Sauerstoffpartialdrücken.
Wie in Kapitel 6.1.1 dargestellt, wird derzeit angenommen, dass bei den Fe3O4/Cr2O3 -
Katalysatoren Fe3O4 die aktive Phase des Katalysators darstellt. Ob Fe -Cr - Spinellpha-
sen eine ausreichende katalytische Aktivität zeigen, ist bisher nicht vollständig geklärt.
Bei einem Sauerstoffpartialdruck von 10−8 bar existiert zwischen ca. 480 und 690 °C ein
Phasenfeld mit Fe2O3 und Cr2O3 (Abb. 8.15). Mit steigender Temperatur vergrößert sich
das Phasenfeld zu H2S -Partialdrücken von 10−10 bar. Oberhalb von 690 °C schließt sich
ein Phasenfeld mit Fe2O3 und FeCr2O3 an. Die höchsten zulässigen H2S -Partialdrücke
für die Bildung von Fe2O3 und FeCr2O3 reichen von ca. 10−10 bar bei 690 °C bis ca.
10−7 bar bei 800 °C.
Für die im Rahmen der Gasreinheit berechneten H2S -Partialdrücke von 10−1 - 10−3 bar
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und einem O2 - Partialdruck von 10−8 bar ist die aktive Phase Fe3O4 nicht existent. Die
Spinellphase FeCr2O3 wird unter diesen Bedingungen ebenfalls nicht gebildet, d. h. unter
solchen Bedingungen sollte keine hohe katalytische Aktivität vorhanden sein.
Die Abb. 8.15 enthält kein Stabilitätsdiagramm für einen Anlagendruck von 20 bar.
Dies liegt daran, dass das Programm das entsprechende Gleichgewicht nicht berechnen
konnte.
Abb. 8.15.: Stabilitätsdiagramm eines Fe3O4/Cr2O3 -Katalysators bei einem Sauer-
stoffpartialdruck von 10−8 bar
Durch eine Erniedrigung des Sauerstoffpartialdruckes auf 10−15 bar entsteht ein großer
Bereich, in dem die Phase FeCr2O3 stabil ist (Abb. 8.16). Die Bildung von FeCr2O3
beginnt bei einer Temperatur von 430 °C, wenn der H2S -Partialdruck unterhalb von
10−12 bar liegt. Mit steigender Temperatur wandert die Grenze für den zulässigen H2S -
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Partialdruck zu höheren Werten. Bei einer Temperatur von 600 °C und H2S -Partial-
drücken ≤ 10−3 bar wird Fe2O3 zur aktiven Phase Fe3O4 reduziert. Ab 600 °C liegen
Fe3O4 und FeCr2O3 gleichzeitig vor. Bei einer Temperatur von ca. 650 °C liegt der zuläs-
sige H2S -Partialdruck bei ≤ 10−1 bar, ohne dass Sulfide oder gasförmige Verbindungen
auftreten. Bei höheren Temperaturen wird eine leichte Tendenz zu niedrigeren verträg-
lichen H2S -Partialdrücken beobachtet. Falls gasförmige Verbindungen oder FeS als Ne-
benphasen die Aktivität von FeCr2O3 nicht beeinträchtigen, sind für Temperaturen ab
ca. 740 °C theoretisch auch höhere H2S -Partialdrücke von ≤ 1 bar zulässig.
Abb. 8.16.: Stabilitätsdiagramm eines Fe3O4/Cr2O3 -Katalysators bei einem Sauer-
stoffpartialdruck von 10−15 bar
Dies bedeutet, dass bei einem Sauerstoffpartialdruck von 10−15 bar und H2S -Partial-
drücken von≥ 10−3 bar Fe3O4/Cr2O3 -Katalysatoren bei hohen Temperaturen eingesetzt
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werden könnten. Für einen Einsatz bei 600 °C ist ein Anlagendruck von mindestens 40 bar
erforderlich. Ein Einsatz bei einem Anlagendruck von 20 bar ist erst ab einer Temperatur
von ca. 630 °C möglich.
Eine weitere Erniedrigung des Sauerstoffpartialdruckes auf 10−20 bar bewirkt eine enor-
me Vergrößerung des Stabilitätsbereiches von FeCr2O3 (Abb. 8.17). Die Temperaturen,
bei welchen FeCr2O3 stabil ist, sinken bei H2S -Partialdrücken von ≤ 10−12 bar auf ca.
340 °C. Unterhalb dieser Temperatur existieren Cr2O3 und Fe2O3. Ab einer Temperatur
von 450 °C erhöhen sich die zulässigen H2S -Partialdrücke auf ca. 10−2 bar. Bei höheren
H2S -Partialdrücken bilden sich Gleichgewichte zwischen FeCr2O3, Eisensulfiden und
Gas. Bei einer Temperatur von ca. 740 °C beginnt der gegenläufige Trend, indem bei
hohen H2S -Partialdrücken FeCr2O3 mit steigender Temperatur zerfällt.
Weiterhin ist die Reduktion der Eisenoxide mit steigender Temperatur zu beobachten.
Bei tieferen Temperaturen ist das Eisen in Fe2O3 (Hämatit) in der Oxidationsstufe +III
gebunden. Bei ca. 475 °C wird das dreiwertige Eisen reduziert und das Fe2O3 wandelt sich
in Fe3O4 (Magnetit) mit Eisen in den Oxidationsstufen +II und +III um. Fe3O4 ist über
einen breiten Temperaturbereich bis ca. 730 °C stabil. Bei 730 °C findet die Reduktion
von Fe3O4 zu FeO statt. Bei 760 °C wird schließlich FeO zu metallischem Eisen reduziert.
Einen Einfluss des H2S -Partialdruckes auf die Stabilität von Fe3O4 kann man bei ca.
10−2 bar erkennen, indem Fe3O4 aufgelöst und sulfidiert wird.
Bei Sauerstoffpartialdrücken von ≤ 10−20 bar kann ein Fe3O4/Cr2O3 -Katalysator mit
FeCr2O3 als aktive Phase in einem weiten Temperaturbereich je nach H2S -Partialdruck
bereits ab ca. 340 °C eingesetzt werden. Bei Temperaturen zwischen ca. 475 - 730 °C sind
die Phasen FeCr2O3 und Fe3O4 bis zu hohen H2S -Partialdrücken stabil. Somit ist ein
Fe3O4/Cr2O3 -Katalysator aus thermochemischer Sicht ein viel versprechender Kandidat
für einen Hochtempratur - Shift ab 475 °C, der nahezu unabhängig vom H2S -Partialdruck
und bei hohen Temperaturen einsatzfähig sein sollte.
Für den Fall von niedrigen Sauerstoffpartialdrücken ≤ 10−20 bar sollte die Verwendung
von Fe3O4/Cr2O3 -Katalysatoren für die CO -Konvertierung eine Temperatur von 760 °C
nicht überschreiten, da FeO zu metallischem Eisen reduziert wird. Eisenmetall behindert
die CO -Konvertierung, da es die Bildung von Methan und Kohlenstoff fördert.
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Abb. 8.17.: Stabilitätsdiagramm eines Fe3O4/Cr2O3 -Katalysators bei einem Sauer-
stoffpartialdruck von 10−20 bar
Allgemein betrachtet stellt ein Fe3O4/Cr2O3 -Katalysator aus thermodynamischer Sicht
einen viel versprechenden Kandidaten für einen CO - Shift bei hohen Temperaturen un-
ter reduzierenden Bedingungen dar. Die bekannte aktive Phase Fe3O4 ist bei mittle-
ren Sauerstoffpartialdrücken über einen breiten Temperaturbereich und höheren H2S -
Partialdrücken stabil. Unter der Annahme, dass die Spinellphase FeCr2O3 gleichfalls
über katalytische Aktivität verfügt, dehnen sich die Bedingungen für die Existenz der
aktiven Phasen auf größere Temperaturbereiche und gegebenenfalls auf höhere zulässige
H2S -Partialdrücke aus.
Natürlich gilt für Fe3O4/Cr2O3 -Katalysatoren ebenso wie für CuO/ZnO -Katalysatoren,
dass sichere Aussagen über die Funktionsfähigkeit der Fe3O4/Cr2O3 -Katalysatoren un-
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ter reduzierenden Bedingungen erst nach gezielten experimentellen Untersuchungen ge-
macht werden können.
Ein Vergleich der berechneten H2S - und O2 - Partialdrücke in Tab. 8.4 mit den berechne-
ten Stabilitätsdiagrammen ergibt, dass Fe3O4/Cr2O3 -Katalysatoren innerhalb der be-
rechneten H2S - und O2 - Sauerstoffpartialdrücke über eine katalytische Wirkung verfügen
sollte. Eine H2S -Reinigung ist nur bei einer Vergiftung des Katalysators ohne Phasen-
umwandlung nötig.
8.3.3. CoO/MoO3 - Katalysatoren
Die Stabilitäten von CoO/MoO3 -Katalysatoren wurden in einem Temperaturbereich
von 300 - 800 °C und bei Sauerstoffpartialdrücken von 10−8, 10−15 und 10−20 bar berech-
net. Allgemein wurde beobachtet, dass die aktive Komponente MoS2, die bevorzugt in
(NH)4MoS4 -Katalysatoren zu finden ist, nur unter stark eingeschränkten Bedingungen
existiert. Die bei CoO/MoO3 -Katalysatoren bekannte aktive Phase CoMoS wird unter
den angenommenen Bedingungen nicht gebildet, stattdessen entsteht MoS2.
Bei einem Sauerstoffpartialdruck von 10−8 bar bilden sich vor allem Kobalt - und Molyb-
dänoxide (Abb. 8.18). In einem kleinen Temperaturbereich zwischen ca. 540 und 570 °C
und bei sehr niedrigen H2S -Partialdrücken von ≤ 10−18 bar coexistieren die Verbindun-
gen MoO3 und Co3O4. Oberhalb von 570 °C ist das MoO3 weiterhin stabil. Das Co3O4
(Cobalt(II,III)-oxid) wurde dagegen zu CoO (Cobalt(II)-oxid) reduziert. Der Stabilitäts-
bereich von CoO und MoO3 erstreckt sich bis ca. 720 °C, wobei der Stabilitätsbereich mit
steigender Temperatur zu höheren H2S -Partialdrücken (10−10 bar) wächst. Mit zuneh-
mender Temperatur bleibt CoO stabil, während das Molybdänoxid seine Stöchiometrie
verändert. In einem Temperaturbereich zwischen 730 - 740 °C existiert die metastabile
Zwischenstufe Mo9O26, die zu Mo8O23 umgewandelt wird. Bei ca. 760 °C entsteht schließ-
lich Mo4O11. Während mit zunehmender Temperatur das Molybdänoxid umgewandelt
wird, vergrößern sich die jeweiligen Stabilitätsbereiche zu höheren H2S -Partialdrücken.
Unter den angenommenen Bedingungen von p(O2)=10−8 bar wird selbst bei sehr hohen
H2S -Partialdrücken die aktive Phase MoS2 nicht gebildet. Somit ist ein CoO/MoO3 -
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Katalysator bei vergleichbaren Sauerstoffpartialdrücken inaktiv.
Abb. 8.18.: Stabilitätsdiagramm eines CoO/MoO3 -Katalysators bei einem Sauerstoff-
partialdruck von 10−8 bar
Eine Erniedrigung des Sauerstoffpartialdruckes auf 10−15 bar hat zur Folge, dass sich im
Vergleich zu dem höheren Sauerstoffpartialdruck von 10−8 bar insgesamt unterschiedliche
Gleichgewichte einstellen (Abb. 8.19). CoO und Mo4O11 entstehen nur bei tiefen Tem-
peraturen zwischen 430 - 470 °C bei H2S -Partialdrücken von ≤ 10−12 bar. Bei höheren
Temperaturen und steigenden H2S -Partialdrücken bis ≤ 10−2 bar erstreckt sich ein neu-
er Stabilitätsbereich mit CoO und MoO2. Erst ab einer Temperatur von 650 °C bei einem
H2S -Partialdruck knapp unterhalb von 10−4 bar entsteht ein Bereich, in dem MoS2 sta-
bil ist. Dieser Bereich vergrößert sich mit steigender Temperatur zu H2S -Partialdrücken
von ≥ 10−1 bar. Bei hohen Temperaturen, wobei der Temperaturbereich nicht angegeben
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werden kann, entsteht MoS2 bei hohen H2S -Partialdrücken im Bereich von 10−1 bar.
Für die Bildung der aktiven Phase MoS2 in einem CoO/MoO3 - bzw. (NH)4MoS4 -
Katalysator sind hohe Temperaturen ab 650 °C und H2S -Partialdrücke von ≥ 10−4 bar
erforderlich. Außerhalb dieser Bedingungen sind Molybdänoxide themodynamisch stabi-
ler. Insofern sind Molybdän - haltige Katalysatoren nur innerhalb von sehr engen Tempe-
ratur - und H2S -Partialdruckgrenzen für einen CO - Shift unter gegebenen Bedingungen
geeignet.
Abb. 8.19.: Stabilitätsdiagramm eines CoO/MoO3 -Katalysators bei einem Sauerstoff-
partialdruck von 10−15 bar
Eine weitere Erniedrigung des Sauerstoffpartialsdruckes auf 10−20 bar liefert schließlich
erneut sehr unterschiedliche Gleichgewichte (Abb. 8.20). Fast über den gesamten Tempe-
raturbereich von 300 - 800 °C und bis zu H2S -Partialdrücken von 10−4 - 10−3 bar stellen
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sich Gleichgewichte innerhalb des System Mo-Co-O ein. Bis ca. 620 °C erstreckt sich
ein breiter Stabilitätsbereich mit den Phasen MoO2 und CoO. Bei 620 °C findet die Re-
duktion des CoO zu metallischem Cobalt statt. MoO2 ist weiterhin stabil. Schließlich
bei ca. 770 °C setzt die Reduktion von MoO2 zu metallischem Molybdän ein. Ab die-
sem Zeitpunkt liegen Cobalt und Molybdän in metallischer Form vor. Ab Temperaturen
von 450 °C bei H2S -Partialdrücken von ≥ 10−4 bar setzt allmählich die Sulfidierung von
Cobalt und Molybdän ein. Dabei entstehen CoS2, Co9S8 und MoS2. Bei Temperatu-
ren oberhalb von 450 °C ist CoS2 nicht mehr stabil. Cobalt liegt dann als Co9S8 oder
metallisch vor.
Abb. 8.20.: Stabilitätsdiagramm eines CoO/MoO3 -Katalysators bei einem Sauerstoff-
partialdruck von 10−20 bar
Bei einem Sauerstoffpartialsdruck von 10−20 bar tritt die erste Sulfidierung des Molyb-
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däns bei ca. 520 °C und einem H2S -Partialdruck von knapp oberhalb von 10−3 bar auf.
Mit steigender Temperatur erfolgt die Bildung der aktiven Phase MoS2 erst bei höheren
H2S -Partialdrücken. Unter den gegebenen Bedingungen existiert die aktive Phase MoS2
in Molybän - haltigen Katalysatoren nur innerhalb sehr stark definierter Grenzen.
Ein Vergleich der berechneten H2S - und O2 - Partialdrücke in Tab. 8.4 mit den be-
rechneten Stabilitätsdiagrammen ergibt, dass für das Auftreten von hoher katalytischer
Aktivität von CoO/MoO3 -Katalysatoren stark definierte Bedingungen vorherrschen
müssen und auf sehr kleine Bereiche beschränkt sind. Die Einhaltung solcher Gren-
zen ist innerhalb von Kraftwerksprozessen nicht durchführbar. Somit sind CoO/MoO3 -
Katalysatoren für einen IGCC-Prozess nicht geeignet.
Zusammenfassung
Die Ergebnisse der thermochemischen Rechnungen zu Gasreinheiten zeigen, dass die
Tendenzen für alle Variablen in der Gasphase gleich sind. Allgemein betrachtet nimmt
mit steigender Temperatur sowohl die NaCl - als auch die KCl -Konzentration zu. Die
NaCl -Konzentrationen sind bei tieferen Temperaturen bis zu einer Größenordnung klei-
ner als die von KCl. Mit steigender Temperatur jedoch verkleinert sich allmählich die
Differenz zwischen den Konzentrationen von NaCl und KCl bis sie schließlich bei 1800 °C
vergleichbare Werte annehmen. Allerdings liegt die KCl -Konzentration stets etwas hö-
her. Die Differenz zwischen der NaCl -Konzentration bei 1200 und 1800 °C beträgt bis
zu zwei Größenordnungen, bei KCl liegt sie bei etwa einer Größenordnung. Weiterhin
ist auffällig, dass mit steigendem Anlagendruck die NaCl - und KCl -Konzentrationen
deutlich sinken. Des Weiteren konnte festgestellt werden, dass die verschiedenen Kon-
zentrationen der Variablen, d. h. der Komponenten in der Vergaseratmosphäre bzw. des
Vergasungsmittels unterschiedliche Einflüsse auf die Alkalichlorid -Konzentrationen im
Heißgas haben. Die größten Auswirkungen entstehen in Abhängigkeit vom Chlorgehalt
der Kohlen und der zugeführten Wasserdampfmenge als Vergasungsmittel. Ein erhöh-
ter Chlorgehalt der Kohlen führt auch nach Gasreinigung zu hohen NaCl - und KCl -
Konzentrationen im Heißgas. Niedrige zugeführte Wasserdampfmengen begünstigen da-
gegen die Abscheidung von festem Graphit. Der Schwefelgehalt der Kohlen hat keinen
Einfluss auf die Alkalichlorid -Konzentrationen.
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In einem weiteren Schritt wurden mit den berechneten Gaszusammensetzungen die Kon-
densationstemperaturen von NaCl und KCl in Abhängigkeit von der Sorptionstempe-
ratur bei variablem Anlagendruck und variabler Gaszusammensetzung berechnet. Die
Kondensationstemperaturen von NaCl liegen zwischen 445 und 670 °C, die von KCl zwi-
schen 470 und 680 °C. Damit sind die Kondensationstemperaturen für beide Alkalisalze
grob innerhalb desselben Temperaturbereiches. Allerdings kondensiert NaCl unter glei-
chen Bedingungen grundsätzlich bei etwas höheren Temperaturen als KCl. Insgesamt
steigen die Kondensationstemperaturen mit steigendem Anlagendruck und steigender
Sorptionstemperatur. Weiterhin zeigen die Rechnungen, dass der Beginn der Konden-
sation stark von der Gas- bzw. der Kohlezusammensetzung beeinflusst wird. Während
beispielsweise der Kondensationsbeginn von NaCl in Abhängigkeit vom Kohlenstoffge-
halt bei ca. 490 °C auftritt, kondensiert NaCl in Abhängigkeit vom Chlorgehalt bereits
knapp unterhalb von 450 °C.
Bei allgemeiner Betrachtung der Druckabhängigkeit verhalten sich die Kondensation-
stemperaturen gegenläufig zu den NaCl - und KCl -Konzentrationen. Während die Kon-
zentrationen der Alkalichloride mit steigendem Druck abnehmen, steigen die Kondensa-
tionstemperaturen bei Druckerhöhung.
Je nach Prozessdruck sind die Kondensationstemperaturen von NaCl im Bereich von
450 - 680 °C und die von KCl bei 500 - 670 °C angesiedelt und liegen deutlich unterhalb
der jeweiligen Schmelzpunkte von NaCl und KCl. Das bedeutet, dass sich die Alkali-
chloride bei Schmelzpunkttemperaturen noch in der Gasphase befinden. Da die Kon-
densationstemperaturen im Einsatzbereich der Katalysatormembran für den CO - Shift
liegen, müssen die kondensierten Alkalichloride aus dem Heißgas entfernt werden, um
Schädigungen zu vermeiden. Eine Entschärfung dieses Problems könnte durch einen Fest-
stofffilter vor der CO - Shift -Membran, der NaCl und KCl zurückhält, erzielt werden.
Im Rahmen der Rechnungen der Katalysatorstabilitäten wurde festgestellt, dass all-
gemein mit steigendem Anlagendruck die Stabilitätsbereiche zu höheren H2S -Partial-
drücken verschoben werden. Der Anlagendruck übt keinen Einfluss auf die Temperatu-
ren, die die Stabilitätsbereiche begrenzen, aus.
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In CuO/ZnO -Katalysatoren ist metallisches Kupfer die aktive Komponente. Mit sin-
kendem Sauerstoffpartialdruck vergrößert sich der Stabilitätsbereich von ZnO(s)+Cu(s).
CuO/ZnO -Katalysatoren werden üblicherweise für einen CO - Shift bei niedrigen Tem-
peraturen von max. 300 °C eingesetzt. Die Stabilitätsrechnungen zeigen aber, dass unter
reduzierenden Bedingungen metallisches Kupfer erst bei höheren Temperaturen exis-
tiert. Somit sind aus thermodynamischer Sicht CuO/ZnO -Katalysatoren im Rahmen
eines Hochtemperatur - CO - Shifts denkbar, wenn die H2S -Partialdrücke unterhalb von
10−8 bar liegen.
In Fe3O4/Cr2O3 -Katalysatoren ist als aktive Phase Fe3O4 bekannt. Daneben entste-
hen oft Fe -Cr - Spinellphasen, aber es ist bisher nicht vollständig geklärt, ob sie ei-
ne katalytische Aktivität zeigen. Die bekannte aktive Phase Fe3O4 ist bei mittleren
Sauerstoffpartialdrücken über einen breiten Temperaturbereich und bei höheren H2S -
Partialdrücken stabil. Unter der Annahme, dass die Spinellphase FeCr2O3 gleichfalls
über eine katalytische Aktivität verfügt, dehnen sich die Bedingungen für die Existenz
der aktiven Phasen auf größere Temperaturbereiche und gegebenenfalls auf höhere zuläs-
sige H2S -Partialdrücke aus. Allgemein betrachtet, stellt ein Fe3O4/Cr2O3 -Katalysator
aus thermodynamischer Sicht einen viel versprechenden Kandidaten für einen CO - Shift
bei hohen Temperaturen unter reduzierenden Bedingungen dar. Eine H2S -Reinigung ist
nur bei einer Vergiftung des Katalysators ohne Phasenumwandlung nötig.
In den Molybdän - haltigen Katalysatoren ist MoS2 die bevorzugt entstehende aktive
Phase. In CoO/MoO3 -Katalysatoren entsteht sie durch Sulfidierung, in (NH)4MoS4 -
Katalysatoren durch Zerfall. Unter den betrachteten Bedingungen bezüglich der H2S -
und O2 - Partialdrücke existiert die aktive Phase nur innerhalb von sehr stark einge-
schränkten Bereichen. Eine weitere bekannte aktive Phase in CoO/MoO3 -Katalysatoren
ist CoMoS. Diese Phase wird unter den angenommenen Bedingungen nicht gebildet. Die
Molybdän - haltigen Katalysatoren sind also für die vorgesehenen Prozesse nicht sehr
vielversprechend.
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9. Alkaliensorption in Alumosilikaten
9.1. Verhalten der Alumosilikate bei Temperatureinwirkung
Die Grundlage für die Sorptionsexperimente bildeten die in den vorherigen Kapiteln
genannten Alumosilikate. Alumosilikate sind Verbindungen, die Alkalimetalle in ihre
Struktur aufnehmen können. Durch den Einbau von Alkalimetallen entstehen bei ho-
hen Temperaturen niedrig schmelzende Gläser. Diesen Effekt möchte man für die Alka-
lienreinigung innerhalb der Heißgasreinigung bei hohen Temperaturen ≥ 1400 °C ausnut-
zen.
Die chemischen Zusammensetzungen der Alumosilikate, die als Sorptionswerkstoffe un-
tersucht wurden, basieren auf dem Phasendiagramm des Systems SiO2 - Al2O3 (Abb.
9.1). Da die untersuchten Werkstoffe außer SiO2 und Al2O3 viele weitere Komponenten
enthalten (vgl. Tab. 7.2), gehören sie zu polynären Systemen. Sie enthalten unter an-
derem Alkalien, die einen Einfluss auf das Schmelzverhalten haben. Um das Verhalten
der Materialien bei hohen Temperaturen einschätzen zu können, wurde eine Reihe von
Voruntersuchungen durchgeführt.
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Abb. 9.1.: Phasendiagramm des Systems Al2O3 - SiO2 mit (- - -) kongruent oder (—)
inkongruent schmelzendem Mullit [55]
9.1.1. Differentialthermoanalyse und Thermogravimetrie (DTA/TG)
Die DTA -/TG -Messungen wurden in oxidierender (Luft) und reduzierender Atmosphä-
re (Ar/4%H2) bis 1600 °C durchgeführt. Mit Hilfe der DTA in oxidierender Atmosphäre
wurden die Alumosilikate in drei Gruppen eingeteilt: die Kaoline mit den Materialien
Kao_I, Kao_Suprex, Kao_SM und RKF 100 (Abb. 9.2), die Sande SS und KS (Abb.
9.3), und Bauxit (Abb. 9.10). Das RKF 100 zeigte in der DTA trotz seines hohen SiO2 -
Gehaltes (SiO2 -Gehalt in RKF100: 70%, in Kaolinen: ca. 50%) das Verhalten eines
Kaolins und nicht das eines Sandes.
Die Kaoline (Abb. 9.2), in welchen das Mineral Kaolinit (Al2O3·2SiO2·2H2O) die Haupt-
phase bildet, zeigen bei Temperaturen zwischen 500 - 600 °C eine endotherme Reaktion,
die mit Masseverlust korreliert und in der Literatur mit der Entfernung von Kristallwas-
ser bzw. der OH -Gruppen des Kaolinits beschrieben wird. Dabei entsteht der metasta-
bile Metakaolin [55, 151].
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Abb. 9.2.: DTA der Kaoline unter oxidierenden Bedingungen
Die Lage und die Form des zugehörigen Peaks in der DTA geben Auskunft über die
Stabilität der Substanz: je höher die Temperatur, desto stabiler die Verbindung, und je
breiter der Peak, desto gestörter das Gitter [55]. Bei den in oxidierender Atmosphäre
untersuchten Kaolinen gibt es geringe Unterschiede hinsichtlich des Beginns der Wasser-
entfernung. In den Kaolinen RKF 100, Kao_SM und Kao_I beginnt die Dehydratation
bei ca. 480 - 482 °C, im Kao_Suprex bei ca. 491 °C. In Bezug auf die Wasserabspaltung
ist das Kaolin Kao_Suprex am stabilsten.
Hinsichtlich der Peakbreite kann festgestellt werden, dass die Peakbreiten sich gering-
fügig unterscheiden. Die kleinste Peakbreite zeigt Kao_Suprex. Die Peakbreiten von
Kao_SM und RKF 100 sind vergleichbar breit, und die größte Peakbreite ist bei Kao_I
zu finden. Es scheint, als enthalte das Gitter von Kao_Suprex die wenigsten Gitterfehler
und das von Kao_I die meisten. Zusammenfassend zeigt Kao_I eine niedrige Dehydra-
tionstemperatur und die meisten Gitterfehler. Aus dieser Sicht bietet Kao_I die besten
Voraussetzungen für einen chemischen Angriff.
Eine weitere signifikante Reaktion findet im Temperaturbereich zwischen 960 - 975 °C
statt. Es handelt sich um eine exotherme Reaktion ohne Masseverlust. Die Reaktion be-
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schreibt eine Zunahme von Stapelfehlern und Verzerrungen der SiO4 - Tetraederschichten
und den damit zusammenhängenden Zerfall des Metakaolinits. Bei dieser Reaktion ent-
stehen verschiedene Al - Si - Spinelle als Vorstufen des Mullits.
Zwischen den endothermen und den exothermen Peaks existieren bei den Kaolinen sehr
flache und breite endotherme Bereiche, die in der Reihenfolge Kao_I, Kao_Suprex,
Kao_SM und RKF 100 abnehmen. Bei RKF 100 ist dieser Bereich nicht mehr vorhanden.
Die Reihenfolge spiegelt sich in den molaren Al2O3/SiO2 - Verhältnissen der Kaoline
wider, die 0,5 für die Kaoline Kao_I und Kao_Suprex, 0,3 für Kao_SM bzw. 0,2 für
RKF 100 betragen.
Ab Temperaturen oberhalb von 1000 °C hat der Al - Si - Spinell die Zusammensetzung
des Mullits. Bei ca. 1230 °C ist ein „Knick“ im DTA - Signal zu erkennen. Möglicherweise
handelt es sich um die Umwandlung des Quarzes in Cristobalit. Ab dieser Temperatur
entsteht im DTA - Signal von RKF 100 und Kao_SM ein „Buckel“ bzw. ein sehr breiter
endothermer Peak, der im DTA - Signal von Kao_Suprex und Kao_I fehlt. Stattdessen
steigt im Fall der beiden letztgenannten Kaoline das DTA - Signal stark an, und es gibt
für beide Kaoline Hinweise auf einen Glasübergang, der im Fall von Kao_I deutlich
ausgeprägt ist.
Das unterschiedliche Verhalten der Kaoline in oxidierender Atmosphäre bei Tempera-
turen oberhalb von 1000 °C kann mit der chemischen Zusammensetzung verknüpft sein.
Erhebliche Unterschiede sind in den Gehalten von Al2O3, Na2O und P2O5 zu verzeich-
nen. Im Fall von Kao_SM und RKF 100 sind jene Gehalte deutlich niedriger als bei
Kao_Suprex und Kao_I. Das molare Verhältnisse Al2O3/SiO2 von Kao_SM und RKF
100 sind ebenfalls niedriger als im Fall der anderen Kaoline (vgl. Tab. 7.2).
Zum Vergleich der hier beschriebenen Reaktionen mit Daten in der Literatur sind in Tab.
9.1 und 9.2 bekannte Reaktionen von Kaolinmassen bzw. von Kaolinit zusammengefasst.
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Tab. 9.1.: Sinterreaktionen einer Kaolinmasse (kalkhaltige Masse) [55]
80-120 °C Entweichen des physikalisch gebundenen Wassers
350 °C Zwischenschichtwasser entweicht
550 °C Kristallwasser der Tonminerale entweicht: Metakaolinit + amorpher Rest
573 °C Tiefquarz-Hochquarzumwandlung mit Volumensprung
(700-900 °C Carbonatzersetzung unter CO2-Abgabe, Gehlenit-Bildung C2AS)
950 °C Bildung von γ-Al2O3 und Al2O3·SiO2 mit Spinellstruktur
(950-1050 °C Reaktion von Spinell mit CaO zu Gehlenit)
ab 1010 °C Bildung von Primär-Mullit
ab 1050 °C Eutektische Feldspatschmelzen, Erweichung
(ab 1050 °C Gehlenit + SiO2→Wollastonit + Anorthit)
ab 1200 °C Bildung von Sekundärmullit, Auflösung von Quarz, Viskositätserhöhung
der Schmelze
Tab. 9.2.: Sinterreaktionen von Kaolinit Al4[(OH)8Si4O10] [55]
550 °C Kristallwasser entweicht: Metakaolinit + amorpher Rest
950 °C Bildung von γ-Al2O3 und von Al2O3·SiO2 mit Spinellstruktur
1010 °C Bildung von Primär-Mullit
1200 °C Bildung von Cristobalit
1300 °C Glasbildung
Die Sande zeigten ein ähnliches Verhalten wie die Kaoline (Abb. 9.3). Da die Reak-
tionspeaks in ähnlichen Temperaturbereichen lagen, werden gleiche Reaktionen ange-
nommen. Bei ca. 560 - 564 °C erscheint ein zusätzlicher endothermer Nebenpeak. Dieser
Peak entspricht der reversiblen Umwandlung von Tief -Quarz in Hoch -Quarz. Bei rei-
nem Quarz findet sie bei 573 °C statt (Quarzsprung mit starker Volumenkontraktion).
Ferner ist der schon bei den Kaolinen gefundene „Buckel“ bei Temperaturen oberhalb
von 1000 °C auffällig. Ein „Knick“ im DTA - Signal der Sande ist nicht erkennbar. Statt-
dessen steigt das DTA - Signal ab 1000 °C kurvenförmig an. Die Abkühlkurven zeigen
exotherme Reaktionen im Bereich von 200 °C an, die der Umwandlung von β - Cristobalit
(Hochtemperaturphase) in die Tieftemperaturphase α - Cristobalit entsprechen.
Die deutlich geringeren Peak - Intensitäten in den DTA - Signalen sind auf andere SiO2 -
und Al2O3 -Gehalte der Sande im Vergleich zu den Kaolinen zurückzuführen [151]. Die
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Abb. 9.3.: DTA der Sande unter oxidierenden Bedingungen
höheren Kaolinit -Gehalte der Kaoline bewirken bei den Kaolinen größere freigesetzte
Wassermengen und mehr Mullitbildung. Bei den Sanden wird aufgrund kleinerer Kaoli-
nitmengen deutlich weniger Wasser entfernt und deutlich weniger Mullit gebildet. Damit
sind die Intensitäten der jeweiligen Peaks niedriger.
Mit der DTA der Kaoline und der Sande kann die Phasenzusammensetzung der ge-
sinterten Pellets erklärt werden (vgl. Tab. 7.4). Die endothermen und exothermen Re-
aktionen geben an, welche Phasen entstehen. Die Peakintensitäten im Zusammenhang
mit der chemischen Zusammensetzung der Alumosilikate repräsentieren die Anteile der
gebildeten Phasen. Für die Kaoline wurde Mullit als die Phase mit dem größten An-
teil bestimmt, gefolgt von Quarz und Cristobalit. Für die Sande gilt das Gegenteil. Es
entstehen verschiedene SiO2 -Modifikationen und wenig Mullit, was sich deutlich in den
Peak - Intensitäten widerspiegelt.
Bisher wurden die Alumosilikate miteinander anhand von DTA -Untersuchungen in oxi-
dierender Atmosphäre verglichen. Im Folgenden werden die DTA -Ergebnisse der einzel-
nen Alumosilikate in Abhängigkeit von der Atmosphäre betrachtet, mit den Kaolinen
beginnend. Im Anschluss folgen die DTA -Ergebnisse zu den Sanden und zu Bauxit.
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Kaolin Kao_I Im Kao_I (Abb. 9.4) beginnt die endotherme Wasserentfernung un-
ter reduzierenden und oxidierenden Bedingungen im gleichen Temperaturbereich bei ca.
482 °C. Die exotherme Reaktion mit beginnender Mullitbildung setzt in reduzierender
Atmosphäre bei 970 °C ein, die in oxidierender Atmosphäre bei 975 °C. In oxidieren-
der Atmosphäre existiert zwischen dem endothermen und exothermen Peak ein flacher
endothermer Peak, der sich über einen Temperaturbereich von ca 270 °C erstreckt.
Signifikante Unterschiede in Abhängigkeit von der Umgebungsatmosphäre sind ab 1200 °C
zu beobachten. Wie bereits erwähnt, ist für die oxidierende Atmosphäre ein „Knick“ bei
ca. 1230 °C und ein Glasübergang zwischen 1237 - 1408 °C zu verzeichnen. In reduzieren-
der Atmosphäre ist der „Knick“ im DTA - Signal bei gleicher Temperatur zu finden. Ein
Glasübergang ist jedoch nicht feststellbar. Nach dem „Knick“ steigt das DTA - Signal
und ab ca. 1450 °C nimmt es einen zackenförmigen Verlauf an, was ein Hinweis auf Zer-
fallsreaktionen sein kann.
Abb. 9.4.: DTA -/TG -Diagramm von Kao_I unter oxidierenden und reduzierenden Be-
dingungen
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Kaolin Kao_Suprex Im Fall von Kao_Suprex (Abb. 9.5) sind die DTA -Ergebnisse
bis ca. 1200 °C für oxidierende und reduzierende Atmosphäre gleich. Die endotherme
Wasserabspaltung findet in beiden Atmosphären bei ca. 491 °C statt, die exotherme
Al - Si - Spinellbildung bei 955 - 959 °C. In oxidierender Atmosphäre existiert, wie bei
Kao_I, zwischen dem Dehydratationspeak und dem Peak für die Spinellbildung ein
sehr flacher endothermer Bereich.
In reduzierender Atmosphäre ist zwischen 1197 - 1259 °C ein Glasübergang zu beobach-
ten. In oxidierender Atmosphäre wurde explizit kein Glasübergang innerhalb des Mess-
bereichs festgestellt. Möglicherweise reicht der Messbereich für die vollständige Erfassung
des Glasübergangs nicht aus, da die obere Temperatur für die mathematische Darstellung
des Glasübergangs bei Temperaturen ≥ 1600 °C liegen würde. Dies würde bedeuten, dass
in oxidierender Atmosphäre der Glasübergang sich über einen erheblich größeren Tem-
peraturbereich erstreckt als in reduzierender Atmosphäre. Weiterhin gibt es Hinweise,
dass in reduzierender Atmosphäre nach dem Glasübergang Zerfallsreaktionen stattfin-
den, die sich durch das zackige DTA - Signal ab 1400 °C äußern.
Abb. 9.5.: DTA -/TG -Diagramm von Kao_Suprex unter oxidierenden und reduzieren-
den Bedingungen
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Kaolin Kao_SM Bei Kao_SM (Abb. 9.6) findet die Entfernung des Kristallwassers in
oxidierender und reduzierender Atmosphäre bei ca. 479 °C statt. Die Temperaturen für
die Bildung des Al - Si - Spinells unterscheiden sich um wenige Grad Celsius. In reduzie-
render Atmosphäre beginnt die Spinellbildung bei ca. 958 °C, in oxidierender Atmosphäre
bei einer etwas höheren Temperatur von ca. 966 °C. In oxidierender Atmosphäre ist der
bereits erwähnte „Buckel“ zwischen 1200 - 1450 °C zu beobachten, der in ähnlicher Form
ebenfalls in der Abkühlkurve sichtbar ist.
Ferner ist auffällig, dass bei Kao_SM in reduzierender Atmosphäre das DTA - Signal
auch bei hohen Temperaturen einen glatten Verlauf ohne zackenförmige Abweichungen
zeigt. Ein Grund dafür kann in dem vergleichsweise hohen MgO -Gehalt und den äu-
ßerst niedrigen Gehalten an Alkalien, Eisenoxid und anderen Spurstoffen liegen, die bei
höheren Gehalten weitere Reaktionen begünstigen können.
Abb. 9.6.: DTA -/TG -Diagramm von Kao_SM unter oxidierenden und reduzierenden
Bedingungen
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Kaolin RKF 100 Beim RKF 100 (Abb. 9.7) findet die Dehydratation in oxidierender
und reduzierender Atmosphäre bei gleicher Temperatur von ca. 482 °C statt. Der Beginn
der Spinellbildung unterscheidet sich je nach Atmosphäre geringfügig. In oxidierender
Atmosphäre beginnt die Spinellbildung bei einer Temperatur von ca. 966 °C, bzw. bei
ca. 970 °C in reduzierender Atmosphäre.
Der besagte „Knick“ ist in oxidierender als auch in reduzierender Atmosphäre zu finden,
aber bei unterschiedlichen Temperaturen. In reduzierender Atmosphäre befindet sich der
„Knick“ bei 1210 °C, in oxidierender dagegen bei 1220 °C.
In oxidierender Atmosphäre ist auch bei RKF 100 der „Buckel“ zu finden. In reduzie-
render Atmosphäre ist die Entstehung eines „Buckels“ erkennbar. Nach Erreichen des
Maximums jedoch steigt das DTA - Signal wieder steil und zackenförmig an, was erneut
einen Hinweis auf Zerfallsreaktionen darstellt.
Abb. 9.7.: DTA -/TG -Diagramm von RKF 100 unter oxidierenden und reduzierenden
Bedingungen
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Sand KS Im Fall von KS (Abb. 9.8) hat die Atmosphäre keinen Einfluss auf die Haupt-
reaktionen Dehydratation, Quarzumwandlung in die Hochmodifikation und die Spinell-
bildung. Die Wasserabspaltung beginnt in oxidierender Atmosphäre bei ca. 468 °C und
in reduzierender Atmosphäre bei einer etwas tieferen Temperatur von ca. 457 °C. Die
Quarzumwandlungen finden in beiden Atmosphären bei ca. 563 °C statt. Die Tempera-
turen für die Spinellbildung unterscheiden sich geringfügig. In reduzierender Atmosphäre
beginnt die Spinellbildung bei ca. 938 °C, in oxidierender Atmosphäre bei ca. 946 °C.
In oxidierender Atmosphäre ist der bereits mehrmals erwähnte „Buckel“ bei hohen Tem-
peraturen erkennbar. In reduzierender Atmosphäre existiert stattdessen ein Glasüber-
gang, der bei ca. 1491 °C einsetzt.
Einen ungewöhnlichen Kurvenverlauf hat die Abkühlkurve in reduzierender Atmosphä-
re. Zunächst fällt das Signal langsam ab, erreicht bei ca. 1050 °C ein Minimum und steigt
dann bis zum Maximum bei ca. 500 °C. Nach Durchlauf des Maximums fällt das Signal
steil ab.
Abb. 9.8.: DTA -/TG -Diagramm von KS unter oxidierenden und reduzierenden Bedin-
gungen
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Sand SS Die Ergebnisse der DTA von SS (Abb. 9.9) ähneln sehr stark den Ergebnis-
sen von KS. Die exothermen und endothermen dominanten Peaks liegen im vergleich-
baren Temperaturbereich. Die endotherme Wasserentfernung erfolgt bei Temperaturen
zwischen 460 - 465 °C in beiden Atmosphären. Die Tief - Hoch -Quarzumwandlung findet
in oxidierender wie in reduzierender Atmosphäre bei ca. 562 °C statt. Der Beginn der
Spinellbildung liegt bei ca. 964 °C in oxidierender bzw. bei ca. 960 °C in reduzierender
Atmosphäre.
In oxidierender Atmosphäre zeigt SS, wie KS und die Kaoline, einen „Buckel“ bei hohen
Temperaturen. In reduzierender Atmosphäre ist ab 1500 °C das DTA - Signal unregelmä-
ßig und zackenförmig durch starke „Ausreißer“ gekennzeichnet, was erneut einen Hinweis
auf Zerfallsreaktionen darstellt.
In den Abkühlkurven sind bei Temperaturen knapp oberhalb von 200 °C exotherme
Peaks, die einer Umwandlung von Hochcristobalit in Tiefcristobalit entsprechen.
Abb. 9.9.: DTA -/TG -Diagramm von SS unter oxidierenden und reduzierenden Bedin-
gungen
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Bauxit WB Bauxit zeigt sowohl in oxidierender als auch in reduzierender Atmosphäre
eine starke endotherme Reaktion, die bei ca. 261 °C beginnt. Eine weitere endotherme
Reaktion findet in beiden Atmosphären bei ca. 467 °C statt. Beide Reaktionen sind von
Masseverlust begleitet, was auf eine Entfernung von Kristallwasser hindeutet. Ab 600 °C
steigt das DTA - Signal in beiden Atmosphären allmählich an. Im Bereich von 1000 °C er-
scheint in oxidierender als auch reduzierender Atmosphäre ein „Knick“ im DTA - Signal.
In oxidierender Atmosphäre zeigt sich auch bei WB der „Buckel“ bei hohen Temperatu-
ren.
Die Abkühlkurve von WB in reduzierender Atmosphäre hat den gleichen wellenförmigen
Verlauf wie die Abkühlkurve von KS in reduzierender Atmosphäre. Das Minimum und
das Maximum liegen ebenfalls bei gleichen Temperaturen von ca. 1050 °C bzw. ca. 500 °C
(Abb. 9.10).
Abb. 9.10.: DTA-/TG-Diagramm von WB unter oxidierenden und reduzierenden Be-
dingungen
WB (Weipa Bauxit) enthält viel Gibbsit (γ - Al(OH)3) und Böhmit (γ - AlO(OH)). Beim
Aufheizen von Gibbsit ensteht zunächst unter Abspaltung von Wasser Böhmit, der dann
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bei ca. 450 °C unter weiterer Abspaltung von Wasser in γ - Al2O3 umgewandelt wird:
γ − Al(OH)3 −H2O−−−→ γ − AlO(OH) −H2O−−−→ γ − Al2O3. (9.1)
Die Wasserabgabe aus dem Gibbsit ist zeitabhängig und wird darüber hinaus noch vom
H2O-Dampfpartialdruck der Atmosphäre beeinflusst. In Luft kann man bereits ab 140 °C
eine Wasserabgabe und die Neubildung von Böhmit beobachten.
Bei weiterem Erhitzen geht γ - Al2O3, eventuell über instabile Zwischenmodifikationen,
in α - Al2O3 über, wobei größere Umwandlungsgeschwindigkeiten sich erst ab 1000 °C be-
merkbar machen. Die Umwandlung von γ - Al2O3 in α - Al2O3 wird durch die spezifische
Oberfläche und durch Verunreinigungen bestimmt [55].
Zusammenfassend kann gesagt werden, dass die zu untersuchenden Alumosilikate in drei
Gruppen eingeteilt wurden, nämlich in die Kaoline Kao_I, Kao_SM, Kao_Suprex und
RKF 100, die Sande KS und SS und den Bauxit WB. Die signifikanten Peaks inner-
halb der jeweiligen Gruppe sind in oxidierender als auch reduzierender Atmosphäre bei
gleichen Temperaturen zu beobachten. Bei den Kaolinen und den Sanden entsprechen
die endothermen Peaks der Entfernung von Kristallwasser und die exothermen Peaks
der Bildung von Al - Si - Spinellen. Beim Bauxit entsprechen die endothermen Peaks der
Wasserabspaltung und den entsprechenden Umwandlungen von Gibbsit über Böhmit in
γ-Al2O3.
Die Unterschiede in der Lage der Kurven sind zum einen durch die unterschiedliche
Wärmeübertragung der verwendeten Gase (Luft bzw. Ar/H2) zu erklären. Zum anderen
wurden für die Analysen unterschiedliche Einwaagen der Probenmaterialien verwendet.
Die geringen Unterschiede in den Temperaturen der dominanten Reaktionen zwischen
reduzierender und oxidierender Atmosphäre ergeben sich durch die unterschiedlichen
Dampfdrücke in der jeweiligen Atmosphäre.
Auffällige Besonderheiten äußern sich durch einen sehr breiten Peak bei Temperaturen
oberhalb von 1200 °C, den „Buckel“, der nur in oxidierender Atmosphäre bei den Sanden,
WB und den Kaolinen RKF 100 und Kao_SM auftritt. Das Fehlen des „Buckels“ bei den
Kaolinen Kao_I und Kao_Suprex wird auf das höhere molare Al2O3/SiO2 - Verhältnis
von 0,5 zurückgeführt, sowie die höheren Gehalte an Na2O und P2O5.
Ein ausgeprägter „Knick“ im DTA - Signal bei Temperaturen zwischen 1000 - 1200 °C ist
bei allen untersuchten Sorptionswerkstoffen außer den Sanden zu finden. Er wird auf
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Phasenumwandlungen zurückgeführt. Bei den Kaolinen handelt es sich um die Umwand-
lung von Quarz in Cristobalit bei ca. 1230 °C. BeimWB zeigt der „Knick“ die Bildung von
α - Al2O3 an. Bei den Sanden ist dieser Temperaturbereich durch eine linksgekrümmte
Kurve abgebildet, ein expliziter „Knick“ ist nicht feststellbar. Es wird angenommen, dass
durch den höheren Quarzanteil der Sande die Umwandlung von Quarz in Cristobalit bei
tieferen Temperaturen beginnt und sich über einen breiten Temperaturbereich erstreckt,
was sich in der linksgekrümmten Kurve widerspiegeln und das Fehlen des „Knicks“ er-
klären würde. Eine Zusammenfassung ist in Tab. 9.3 gegeben.
Tab. 9.3.: Übersicht der besonderen Effekte bei der DTA
Material „Knick“ „Buckel“ Glasübergang
Kao_I ox, red nein ox
Kao_Suprex ox, red nein red, ox?
Kao_SM ox, red ox nein
RKF 100 ox, red ox nein
SS nein ox nein
KS nein ox red
WB ox, red ox nein
ox: oxidierende Atmosphäre, red: reduzierende Atmosphäre
Aufgrund der einerseits ähnlichen DTA -Ergebnisse unter oxidierenden und reduzieren-
den Bedingungen bzw. der nicht eindeutigen Unterschiede hinsichtlich des Glasübergangs
und Schmelzbildung in Abhängigkeit von der Atmosphäre wurden weitere Tests und das
Sintern der Pellets für das Sorptionsbett der Einfachheit halber an Luft durchgeführt.
9.1.2. Erhitzungsmikroskopie
Um einen optischen Einblick in das Verhalten der Alumosilikate unter Temperaturein-
fluss zu bekommen, wurden stichprobenartig Presslinge aus Kao_I, Kao_Suprex und SS
in einem Erhitzungsmikroskop in reduzierender Atmosphäre (100ml/min, Ar/4% H2)
bis 1500 °C aufgeheizt (Abb. 9.11).
Während der gesamten Heizperiode behielten die untersuchten Proben ihren festen Zu-
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Abb. 9.11.: Sorptionswerkstoffe vor und nach dem Erhitzen im Erhitzungsmikroskop
in Ar/4% H2
stand bei. Bei den Kaolinen Kao_I und Kao_Suprex setzte während des Heizvorgangs
die Sinterung ein, die zu einer Verkleinerung der Probekörper führte. Die Ränder dieser
Proben begannen sich abzurunden.
Nach dem Heizvorgang waren die Oberflächen mit einer grauen Schicht überzogen. Die
Probenunterseiten, die mit dem Träger in Kontakt standen, waren nur teilweise mit
dieser Schicht bedeckt. Die EDX -Analyse der grauen Bereiche der Unterseiten liefer-
te starke Signale für Aluminium, Silizium und Sauerstoff, wobei es sich vermutlich um
Mullit handelte. Der helle Bereich in der Mitte der Unterseiten enthielt im Fall von
Kao_Suprex Aluminium und Sauerstoff, im Fall von Kao_I wurden zusätzlich geringe
Mengen Silizium detektiert. Somit reichen für die Bildung von Mullit kurze und schnelle
Heizvorgänge aus, was bereits bei der DTA beobachtet wurde.
Der Probekörper aus SS ist gesintert, und er bekam eine hellere und glänzende Oberflä-
che. Die geometrische Schwindung war beim SS minimal. Die unebenen Ränder entstan-
den beim Transport auf das Substrat, da der Grünkörper eine geringe Festigkeit hatte.
Durch die Untersuchungen mit dem Erhitzungsmikroskop wurde gezeigt, dass die Sorp-
tionsmaterialien bis zu einer Temperatur von 1500 °C formstabil bleiben.
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9.1.3. Schmelzverhalten bei Temperaturen oberhalb von 1500 °C
Die oben beschriebenen Vorversuche wurden bis Temperaturen ≤ 1600 °C durchgeführt
und zeichneten sich durch ein schnelles Aufheizen und Abkühlen des Materials aus.
Um einen optischen Eindruck von dem Schmelzverhalten der Alumosilikate bei höheren
Temperaturen und bei längerer Temperatureinwirkung zu bekommen, wurden in einem
weiteren Schritt die alumosilikatischen Sorptionswerkstoffe bei Temperaturen zwischen
1600 - 1800 °C für 24 Stunden in Luft (oxidierende Atmosphäre) ausgelagert. Die ausge-
lagerten Proben sind in Abb. 9.12 gezeigt.
Abb. 9.12.: Proben nach Auslagerung an Luft, a) gepresste Tabletten, b) gesinterte
Schüttungspellets
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Die Auslagerung bei 1800 °C führte zu einem vollständigen Aufschmelzen aller untersuch-
ten Werkstoffe bis auf Bauxit (WB). Dies ist nicht überraschend, da der Schmelzpunkt
für Gemische aus SiO2 und Al2O3 bis zu einem Verhältnis1 von 1:1 unterhalb von 1800 °C
liegt. Im Gegensatz dazu liegt Bauxit auf der Al2O3 - reicheren Seite (vgl. Abb. 9.1 oder
Tab. 9.4) und schmilzt oberhalb von 1800 °C. Bauxit ist in der Abbildung nicht zu se-
hen, da er bei hohen Temperaturen wegen des hohen Wassergehaltes nicht stabil ist und
zerfällt. Um dies bei weiteren Auslagerungen zu verhindern, wurde der Bauxit zu Pulver
gemahlen.
Tab. 9.4.: Al2O3/SiO2-Verhältnisse der untersuchten Sorptionswerkstoffe
Al2O3/SiO2
Kao_ Kao_ Kao_ RKF KS SS WB Eutek-SM Suprex I 100 tikum
Gew-% 0,6 0,9 0,8 0,3 0,07 0,04 6,1 0,06
Mol-% 1/3 1/2 1/2 1/5 1/25 1/50 4/1
Da die Sorptionsmaterialien bei dieser Temperatur bereits geschmolzen sind, können sie
für eine Alkalienreinigung bei 1800 °C nicht eingesetzt werden. Lediglich Bauxit ist bei
der hohen Temperatur stabil und wäre in Erwägung zu ziehen.
Nach der Auslagerung bei 1700 °C sind bei den Kaolinen Kao_I, Kao_Suprex und
Kao_SM erste Anzeichen von Schmelzen zu sehen. Das Kaolin RKF 100 und die Sande
SS und KS sind bei dieser Temperatur vollständig aufgeschmolzen.
Der Grund für das Schmelzen bzw. Nichtschmelzen wird auf die Al2O3/SiO2 - Verhält-
nisse der Materialien zurückgeführt (vgl. Tab. 9.4). Die Sande haben ein Al2O3/SiO2 -
Verhältnis von 0,04 (SS) bzw. 0,07 (KS) und sind in der Nähe des Eutektikums ange-
siedelt, das bei 0,06 liegt. Das Aufschmelzen der Sande stimmt somit mit dem Phasen-
diagramm SiO2 - Al2O3 überein. Ein Einfluss der Fremdstoffe ist nicht sichtbar, da auch
reine Gemische aus Al2O3 und SiO2 mit diesen Zusammensetzungen wegen der Nähe zum
Eutektikum aufschmelzen würden. Das RKF 100 mit einem Al2O3/SiO2 - Verhältnis von
0,3 liegt an der Grenze zur Liquidustemperatur. Deshalb kann nicht mit Sicherheit ge-
sagt werden, ob das Aufschmelzen von RKF 100 durch die Nähe zur Liquiduslinie oder
durch die enthaltenen Alkalien und Erdalkalien verursacht wurde.
1Es handelt sich um das Verhältnis der Mengenangaben in Gew-%, vgl. Abb. 9.1
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Während der Auslagerung bei 1700 °C spielte der verwendete Ausgangszustand der Pro-
ben keine Rolle. Die Probekörper, die im Grünzustand ausgelagert wurden, und die
gesinterten Probekörper verhielten sich gleich und die Ergebnisse waren in beiden Fäl-
len identisch.
Aus der Auslagerung bei 1700 °C kann gefolgert werden, dass die Sande und das Kaolin
RKF 100 für eine Alkalienreinigung bei 1700 °C nicht in Frage kommen.
Die Auslagerung bei 1600 °C hatte zur Folge, dass die Sande unabhängig vom Ausgangs-
zustand (grün/gesintert) zum großen Teil aufgeschmolzen sind. Wie bereits erwähnt,
liegt die Zusammensetzung der Sande in der Nähe der eutektischen Zusammensetzung.
Da die Auslagerungstemperatur von 1600 °C knapp oberhalb der Eutektikalen liegt, sind
für die Sande beachtliche Mengen an Schmelze zu erwarten.
Im Gegensatz dazu gibt es bei den Kaolinen sichtbare Unterschiede zwischen den nicht
gesintert und den gesintert eingesetzten Proben. Die Kaoline, die als Grünkörper ausge-
lagert wurden, blieben in ihrem festen Zustand unverändert. Nur das RKF 100 war von
einer glänzenden, glasigen Schicht überzogen. Im Gegensatz dazu bilden die gesinterten
Proben auf der Korundplatte erste Schmelzphasen.
Als Ursache wird der Ausgangszustand der Proben betrachtet: die gesinterten Proben
haben bereits während des Sintervorgangs Schmelzphasen gebildet. Durch weiteres Hei-
zen während der Auslagerung vergrößerte sich der Anteil an Schmelzphase, so dass sie
schließlich von außen sichtbar wurde. Die grünen Probekörper bildeten während der
Auslagerung vergleichsweise weniger Schmelzphase, da sie deutlich kürzer hohen Tem-
peraturen ausgesetzt waren.
Mit Hilfe der Auslagerungsversuche konnten somit die Höchsttemperaturen für den Ein-
satz der Alumosilikate bestimmt werden. Eine Übersicht ist in Tab. 9.5 zu finden.
Tab. 9.5.: Übersicht zu Einsatztemperaturen der untersuchten Alumosilikate
Temperatur/°C Alumosilikat
1500 Kao_I, Kao_Suprex, Kao_SM, WB, RKF100, KS, SS
1600 Kao_I, Kao_Suprex, Kao_SM, WB, RKF100
1700 Kao_I, Kao_Suprex, Kao_SM, WB
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Um den Wirkungsgrad eines IGCC -Prozesses zu steigern, ist eine Rauchgasreinigung bei
hohen Temperaturen notwendig. Einer der Reinigungsschritte ist die Alkalienreinigung,
d. h. die Entfernung von gasförmigen Alkalimetallverbindungen aus dem Rauchgas. Eine
Alkalienreinigung ist wichtig, da die Alkalien oder ihre Reaktionsprodukte an kühleren
Stellen in der Prozesskette kondensieren können. Derartige Kondensate führen häufig zu
Schädigungen an verschiedenen Anlagenbauteilen und müssen vermieden werden. Eine
denkbare Möglichkeit der Alkalienreinigung bei hohen Temperaturen stellt die Sorpti-
on in alumosilikatischen Materialien dar. Bei der Sorption werden die Alkalien in die
Struktur der Alumosilikate eingebunden, was zur Bildung von niedrig schmelzenden
glasartigen Strukturen führt.
Um die Sorptionsfähigkeit von Alumosilikaten bei hohen Temperaturen in reduzierender
Atmosphäre zu untersuchen, wurden Sorptionsversuche durchgeführt. In dem verwen-
deten Versuchsaufbau durchströmte ein mit Alkalien beladenes Gas eine Schüttung aus
alumosilikatischem Material. Die Sorptionstemperaturen betrugen 1500 bzw. 1400 °C.
Die erste Auffälligkeit nach den Sorptionsversuchen war das im Vergleich zu den Aus-
gangsschüttungen veränderte äußere Erscheinungsbild der beladenen Schüttungen. Bei
den meisten Schüttungen wurden nach den Sorptionsversuchen helle und dunkle Pel-
lets gefunden. Die Abbildung 9.13 zeigt Aufnahmen der Schüttungen vor und nach den
Sorptionsversuchen. Beim Herausnehmen der Schüttungen aus dem Arbeitsrohr wurde
darauf geachtet, dass die Pellets nicht durchmischt wurden, um ihre Lage im Experiment
zu erkennen. Die Schüttungen wurden von links nach rechts durchströmt.
Die Sorptionsfähigkeit der Alumosilikate wurde mit einem Molekularstrahl-Massenspek-
trometer untersucht. Die gemessenen Intensitäten der NaCl - Signale wurden unter Ver-
wendung einer im Vorfeld bestimmten Kalibration in NaCl -Konzentrationen umgerech-
net (vgl. Kap. 7.4.2).
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Abb. 9.13.: Abbildungen der Sorptionsschüttungen vor und nach den Sorptionsexperimenten
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Abb. 9.13.: Abbildungen der Sorptionsschüttungen vor und nach den Sorptionsexperimenten
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9.2.0.1. Ergebnisse aus Sorptionsversuchen bei 1400 °C
Eine allgemeine Übersicht der Ergebnisse aus den Sorptionsexperimenten bei 1400 °C
enthält die Abbildung 9.14. In der Darstellung ist die im Gas hinter einer Sorptions-
schüttung enthaltene NaCl -Konzentration in Abhängigkeit von der Versuchsdauer ab-
gebildet. Um die Ergebnisse übersichtlicher zu gestalten, wurden weitere Graphen für
die Gruppe der Kaoline und der Sande erzeugt (vgl. Abb. 9.15, 9.16).
Abb. 9.14.: Ergebnisse aus den Sorptionsversuchen bei einer Sorptionstemperatur von
1400 °C
Aus der Übersichtsgraphik zur Sorption bei 1400 °C (Abb. 9.14) können erste Erkennt-
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nisse zur Sorptionsfähigkeit der untersuchten Materialien gewonnen werden. Der Bauxit
WB ist für eine Alkalienreinigung bei 1400 °C in reduzierender Atmosphäre nicht geeig-
net, da die ermittelten NaCl -Konzentrationen hinter der Schüttung im Mittel 2,3 ppm
betragen und deutlich oberhalb der zulässigen Alkalienmenge von 100 ppb liegen. Es
scheint, dass das Konzentrationsprofil eine gleichmäßige Gasbeladung mit NaCl wider-
spiegelt. Wie später zu sehen sein wird, ist es sehr wahrscheinlich, dass in dem Material
gravierende Umwandlungsreaktionen stattfinden, die eine Sorption unmöglich machen.
Neben den auffallend hohen NaCl -Konzentrationen bei WB steht ferner der Konzen-
trationsverlauf von KS in starkem Kontrast zu den anderen Materialien. Während die
Konzentrationsprofile der anderen Materialien, WB ausgenommen, auf einem Niveau
liegen, unterliegt das Konzentrationsprofil von KS starken Schwankungen. In der Abb.
9.15 kann das Konzentrationsprofil von KS genau verfolgt werden: in den ersten 50
Stunden des Versuches ist die NaCl -Konzentration mit einem durchschnittlichen Wert
von 915 ppb konstant. Es folgt ein ständiger Wechsel zwischen starken Zu- und Abnah-
men der NaCl -Konzentration. Mit fortschreitender Versuchsdauer werden die „Ausrei-
ßer“ kleiner. Die niedrigsten NaCl -Konzentrationen zwischen den „Ausreißern“ liegen
im Bereich von 140 - 150 ppb. Die „Ausreißer“ deuten darauf hin, dass im Material un-
terschiedliche Reaktionen stattfinden.
Die Reaktionen haben zur Folge, dass NaCl deutlich schlechter eingebaut wird und die
Konzentration im Gas ansteigt. Die Tatsache führt zu der Annahme, dass am Anfang
eine physikalische Sorption des NaCl stattfindet. Durch Veränderungen in der Struktur
des Sorptionsmaterials wird das anhaftende NaCl leicht abgetrennt. Mit fortschreiten-
den Veränderungen des Sorptionsmaterials steigt die Fähigkeit zu einer stärkeren Einbin-
dung des NaCl. Damit sinken die NaCl -Konzentrationen auf ein Niveau in der Nähe von
100 ppb erst nach einer „Inkubationszeit“, d. h. Zeit bis zur Einstellung eines stationären
Zustandes, von mindestens 250 Stunden.
Der Sand SS in Abb. 9.15 zeigt grundsätzlich die gleichen Tendenzen wie der Sand KS.
Innerhalb einer vergleichsweise kurzen Versuchsdauer von 128 Stunden ist nach gleicher
Versduchsdauer wie bei KS ein Anstieg der NaCl -Konzentration zu verzeichnen. Der
Unterschied zwischen SS und KS wird durch die NaCl -Konzentrationen nach dem An-
stieg bestimmt. Bei KS stieg die NaCl -Konzentration auf 3,7 ppm an, bei SS dagegen
nur auf 203 ppb. Die NaCl -Konzentrationen vor und hinter dem Konzentrationsanstieg
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Abb. 9.15.: Ergebnisse aus den Sorptionsversuchen der Sande bei 1400 °C
liegen im Bereich von 100 ppb. Bei SS wurde ein Konzentrationsabfall zu Beginn des
Versuches wie in den DKSF -Versuchen beobachtet.
Ein Unterschied zwischen KS und SS besteht in der chemischen Zusammensetzung. Der
Sand KS enthält deutlich mehr MgO, CaO als der Sand SS und fast dreimal so viel
Fe2O3. Der höhere Eisenanteil macht sich äußerlich durch die Farbe der Pellets bemerk-
bar. Nach den Sorptionsversuchen waren die KS -Pellets stärker ins Bräunliche verfärbt
als die SS - Pellets, während die Ausgangsschüttungen ähnlich helle Farben hatten (vgl.
Abb. 9.13).
Der Befund zeigt, dass Reaktionen im KS -Material mit großer Wahrscheinlichkeit mit
dem höheren Eisenanteil zusammenhängen. Eisen liegt unter normalen Bedingungen mit
der Oxidationszahl +III vor, das im Rahmen der „Netzwerkhypothese“ nach Zachariasen
interstitiell im silikatischen Netzwerk eingebunden wird, ohne es zu beeinflussen. In re-
duzierender Atmosphäre wird Eisen(III) zu Eisen(II) reduziert, das als Netzwerkwandler
bekannt ist. Es ist anzunehmen, dass der höhere Eisenanteil in Verbindung mit dem ho-
hen SiO2 -Gehalt der Sande die Bildung von Tridymit begünstigt, wie später erläutert
wird.
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In Bezug auf Kao_SM in Abb. 9.14 ist zu des Beginn des Versuchs ein deutlicher Abfall
der NaCl -Konzentration von 8,6 auf 0,288 ppm innerhalb der ersten vier Versuchsstun-
den zu verzeichnen. Um den weiteren Konzentrationsverlauf optisch aufzulösen, wurde
der obere Teil der Ordinate abgeschnitten (Abb. 9.16).
Im weiteren Verlauf der Sorption sinken die NaCl -Konzentrationen für Kao_SM all-
mählich in Richtung der 100 ppb -Marke. Nach einer Versuchsdauer von 55 Stunden
erreichen die NaCl-Konzentrationen Werte unterhalb der 100 ppb -Grenze und bleiben
auf dem Niveau bis zum Versuchsende nach einer Gesamtversuchsdauer von 289 Stunden.
Nach dem Unterschreiten der 100 ppb -Marke betrug die mittlere NaCl -Konzentration
81 ppb.
Abb. 9.16.: Ergebnisse aus den Sorptionsversuchen der Kaoline bei 1400 °C
Für das Sorptionsmaterial RKF 100 in Abb. 9.16 ergibt sich ein Konzentrationsprofil,
das dem der Sande stark ähnelt. Das Konzentrationsprofil von RKF 100 enthält eben-
falls charakteristische Zu - und Abnahmen der NaCl -Konzentration. Der Unterschied zu
den Sanden sind die unterschiedlichen Zeitpunkte der Konzentrationsänderungen. Bei
RKF 100 findet eine Zunahme der NaCl -Konzentration innerhalb der ersten 15 Stun-
den auf 140 ppb statt. Nach weiteren 6 Stunden ist die NaCl -Konzentration gesunken
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und verbleibt auf einem Niveau mit einer mittleren NaCl -Konzentration von 50 ppb bis
zu einem weiteren Konzentrationsanstieg nach 178 Stunden auf ca. 100 ppb. Eine weitere
Sorptionsdauer von 23 Stunden führt zu einer Absenkung der NaCl -Konzentration auf
Werte von 40 ppb. Die Versuchsdauer betrug insgesamt 233 Stunden.
Wie schon im Vorfeld mehrmals festgestellt wurde, zeigt das Material RKF 100 wegen
seines Al2O3 - und SiO2 -Gehaltes ein Mischverhalten. In der DTA zeigte es die typi-
schen Reaktionspeaks der Kaoline. Das entstehende Gefüge von gesinterten Pellets ist
wegen der hohen Porosität mit dem Gefüge der Sande vergleichbar. Das Mischverhalten
findet sich in den Ergebnissen der Sorptionsversuche wieder. Die für die Sande typischen
wiederkehrenden Zunahmen der NaCl -Konzentration im Gas sind auch bei RKF 100
zu beobachten. Die Vermutung, dass der Eisengehalt bei höheren SiO2 -Gehalten die
Tridymitbildung begünstigt, entsteht auch für RKF 100 (vgl. Kap. 9.2.0.3). Der Eisen-
gehalt von RKF 100 liegt im Bereich des Eisengehaltes von SS. Die niedrigen NaCl -
Konzentrationen hinter der Schüttung sind dagegen typisch für die Kaoline. Kaoline ha-
ben im Vergleich zu den Sanden einen sehr hohen Gehalt an Al2O3. Der Al2O3 - Anteil
in RKF 100 ist nur geringfügig geringer.
9.2.0.2. Ergebnisse aus Sorptionsversuchen bei 1500 °C
Eine allgemeine Übersicht der Ergebnisse aus den Sorptionsexperimenten bei 1500 °C
enthält die Abbildung 9.17. In der Darstellung ist die im Gas hinter der Schüttung
ermittelte NaCl -Konzentration in Abhängigkeit von der Versuchsdauer abgebildet. Um
die Ergebnisse übersichtlicher zu gestalten, wurden weitere Graphen für die Gruppe der
Kaoline und der Sande erzeugt (vgl. Abb. 9.18, 9.19).
Im Allgemeinen kann festgestellt werden, dass die NaCl -Konzentrationen im Gas hinter
den Schüttungen recht hoch sind und deutlich oberhalb von 100 ppb liegen. Die Konzen-
trationsprofile sind für die einzelnen Materialien teilweise sehr unterschiedlich.
Wie schon im Rahmen der Sorption bei 1400 °C, hebt sich das Material WB auch bei
der höheren Sorptionstemperatur von 1500 °C sichtlich von den anderen Materialien ab,
indem die NaCl -Konzentration hinter der WB - Schüttung rasant auf hohe Konzentrati-
onswerte ansteigt. Die zu Beginn des Versuchs ermittelte NaCl -Konzentration erhöhte
133
9.2. Sorption von NaCl in Alumosilikaten
Abb. 9.17.: Allgemeine Übersicht der Ergebnisse aus den Sorptionsversuchen bei
1500 °C
sich in weniger als 20 Stunden von 2,8 ppm auf einen Wert von ca. 30 ppm.
Ein Blick auf die Ergebnisse der DTA in reduzierender Atmosphäre lässt erkennen,
dass das DTA-Signal ab 1400 °C zunehmend leichte Schwankungen aufweist. Derartige
Abweichungen können auf Zerfallsreaktionen hindeuten, die einer Alkalieneinbindung
entgegenwirken.
Weitere auffällige Konzentrationsprofile ergeben sich für die Schüttungen aus Kao_SM
und RKF 100 aus der Gruppe der Kaoline, für die vergleichsweise hohe NaCl -Konzentra-
tionen ermittelt wurden. Die Konzentrationsprofile der anderen Kaoline Kao_I und
Kao_Suprex liegen bei erheblich niedrigeren NaCl -Konzentrationen. Eine Übersicht
der Sorptionsergebnisse von Kaolinen bei einer Sorptionstemperatur von 1500 °C ist in
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Abb. 9.18 gezeigt.
Abb. 9.18.: Ergebnisse aus den Sorptionsversuchen der Kaoline bei 1500 °C
Unter den Kaolinen wurden für eine Schüttung aus Kao_SM die höchsten NaCl -Konzen-
trationen ermittelt. Bereits zu Beginn des Versuchs ist die NaCl -Konzentration recht
hoch und beträgt 9,3 ppm. Im Laufe des Versuchs nimmt die NaCl -Konzentration im
Gas zu und erreicht nach 18 Stunden einen Wert von 13,1 ppm. Mit fortschreitender
Versuchsdauer erhöht sich die NaCl -Konzentration kontinuierlich weiter, jedoch mit ei-
nem deutlich niedrigeren Anstieg. Nach einer Versuchsdauer von insgesamt 70 Stunden
beträgt die NaCl -Konzentration im Gas 15,1 ppm. An dieser Stelle wurde der Versuch
abgebrochen, da eine Abnahme der NaCl -Konzentration auf den gewünschten Grenz-
wert von 100 ppb auch nach längerer Versuchszeit unwahrscheinlich ist.
Ein Vergleich der Sorptionsergebnisse für die Sorptionstemperaturen 1400 und 1500 °C
zeigt, dass der Trend der NaCl-Konzentrationen für die untersuchten Sorptionstempera-
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turen gegenläufig ist. Während die NaCl -Konzentration bei 1400 °C drastisch sinkt und
Werte von ≤ 100 ppb erreicht, nehmen die NaCl-Konzentrationen bei 1500 °C kontinuier-
lich zu. Ein Grund für diese Entwicklung kann neben der höheren Sorptionstemperatur
in den eingesetzten Pellets liegen. Für die Sorption bei 1400 °C wurden Pellets ver-
wendet, die mit der Aufbauagglomerationsmethode selbst hergestellt wurden. Für die
Sorption bei 1500 °C wurden die vom Hersteller gefertigten Pellets verwendet, die im
Lieferzustand gesintert wurden. Die fertigen Pellets waren sehr viel größer als die selbst
hergestellten Granulate. Weiterhin ist anzunehmen, dass die fertigen Pellets nach der
Sinterung sehr dicht waren, da bei der Herstellung von keramischen Erzeugnissen üb-
licherweise Sinterhilfsmittel und andere Additive hinzugefügt werden. Die hohe Dichte
und die aufgrund der größeren Pellets kleine spezifische Oberfläche können ein Grund
für die geringe Sorptionsfähigkeit bei 1500 °C sein.
Das Konzentrationprofil von Kao_Suprex in Abb. 9.18 hat große Ähnlichkeit mit dem
Konzentrationsprofil von Kao_SM: die NaCl -Konzentration steigt in zwei Schritten,
aber bei deutlich niedrigeren NaCl -Konzentrationen. Im Gegensatz zu Kao_SM lag bei
Kao_Suprex die NaCl -Konzentration zu Versuchbeginn bei 136 ppb. Innerhalb der fol-
genden 18 Stunden stieg die NaCl -Konzentration auf 2,8 ppm und nach einer Versuchs-
dauer von insgesamt 70 Stunden erreichte die NaCl -Konzentration hinter der Schüttung
aus Kao_Suprex einen Wert von 3,9 ppm. An dieser Stelle wurde der Versuch abgebro-
chen, da eine Abnahme der NaCl -Konzentration auf den gewünschten Grenzwert von
100 ppb auch nach längerer Versuchszeit ausgeschlossen wurde.
Die geringe Sorptionsfähigkeit von Kao_Suprex bei 1500 °C kann mit der Instabilität
des Materials bei dieser Temperatur zusammenhängen. In der DTA von Kao_Suprex
gibt es ab einer Temperatur von ca. 1450 °C durch das schwankende Signal Hinweise
auf Zersetzungsreaktionen (Abb. 9.5), die eine Sorption hemmen könnten. Es kann sich
ebenfalls um Hinweise auf Schmelzpukte einzelner Komponenten im Material handeln,
die nach der Sorption nicht mehr kristallin sondern in einer amorphen Phase vorliegen,
wie später gezeigt wird.
Ein weiteres und ganz anderes Konzentrationsprofil entsteht für eine Schüttung aus
RKF100. Nach einem anfänglichen Konzentrationsanstieg von 767 ppb auf 13,9 ppm in
den ersten 16 Stunden sinkt die NaCl -Konzentration mit vergleichbarer Rate auf einen
Wert von 4,3 ppm. Anschließend nimmt die NaCl -Konzentration im Gas bis zum Ver-
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suchsende allmählich zu. Nach einer Versuchsdauer von insgesamt 63 Stunden betrug
die NaCl -Konzentration 6,4 ppm. Aufgrund der kontinuierlichen Zunahme der NaCl -
Konzentration im Gas wurde angenommen, dass eine längere Versuchsdauer nicht zu
einer signifikanten Senkung der NaCl -Konzentration führen würde.
Ein ähnlicher Konzentrationsverlauf wurde für dieses Material bereits im Rahmen der
Sorption bei 1400 °C beobachtet. Es wurde angenommen, dass dieser Konzentrationsver-
lauf auf dem Mischverhalten aufgrund von erhöhten SiO2 - und Al2O3 -Gehalten beruht.
Dieses Verhalten hat sich bei einer Sorptionstemperatur von 1500 °C fortgesetzt.
Das einzige Sorbens unter den Kaolinen, das während einer Sorption bei 1500 °C eine
ausreichende Erniedrigung der NaCl -Konzentration bewirkte, war Kao_I. Nach einer
Dauer von 20 Stunden bei einer mittleren NaCl -Konzentration von 2,4 ppm sinkt die
NaCl -Konzentration innerhalb der nächsten 54 Stunden auf Werte von 72 - 184 ppb. Die
NaCl -Konzentration bleibt konstant auf diesem Niveau über eine Versuchsdauer von 75
Stunden. Schließlich nach einer Gesamtversuchsdauer von 165 Stunden setzt ein säge-
zahnförmiger Konzentrationsanstieg ein.
Somit ist unter den Kaolinen Kao_I das einzige Sorbens, das für eine Alkalienreini-
gung bei einer Sorptionstemperatur von 1500 °C geeignet ist. Die im Rahmen der DTA
aufgestellte Annahme, dass das Kao_I aufgrund von vielen Gitterfehlern das reaktions-
freudigste Kaolin darstellt, wurde damit bestätigt.
In Abb. 9.19 sind die Ergebnisse aus den Sorptionsversuchen der Sande bei 1500 °C
zusammengefasst.
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Abb. 9.19.: Ergebnisse aus den Sorptionsversuchen der Sande bei 1500 °C
Die NaCl -Konzentration hinter einer Schüttung aus KS, die zu Beginn des Versuchs
37 ppb beträgt, steigt mit fortschreitender Versuchsdauer und erreicht nach 71 Stunden
einen Wert von 3,26 ppm.
Das Konzentrationsprofil bei einer Sorptionstemperatur von 1500 °C unterscheidet sich
von dem Konzentrationsprofil bei 1400 °C. Das Profil bei 1400 °C zeichnete sich durch
ein zägezahnähnliches Ansteigen und Abnehmen der NaCl -Konzentration aus, nach dem
anfangs ein Niveau konstanter Konzentration durchlaufen wurde. Für eine Sorptionstem-
peratur von 1500 °C steigt die NaCl -Konzentration von Anfang an.
In der DTA ist bei 1490 °C ein Glasübergang zu verzeichnen, der sich eher negativ auf
die Sorption auswirkt, oder aber die Versuchsdauer von 71 Stunden war zu kurz, um
einen positiven Effekt des Glasübergangs zu sehen.
Im Fall von SS steigt die NaCl -Konzentration in den ersten 17 Stunden von 72 auf
320 ppb an, schwankt um diesen Wert in dem für die Sande typischen „Auf und Ab“ der
NaCl -Konzentration bis zum Versuchsende nach insgesamt von 64 Stunden.
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9.2.0.3. Analyse der Pellets nach Sorption
Nach den Sorptionsversuchen war in erster Linie das veränderte äußere Erscheinungsbild
der Schüttungen im Vergleich zu ihren Referenzen bemerkenswert. Besonders auffällig
war, dass die Schüttungen helle und dunkle Pellets enthielten (vgl. Abb. 9.13). Zur
Aufklärung der Farbänderung wurden die Proben mit XRD und EDX analysiert. Aus den
Sorptionsversuchen bei 1400 °C wurden Kao_I, Kao_SM, KS sowie WB, und aus den
Sorptionsversuchen bei 1500 °C wurden Kao_I, Kao_Suprex und RKF 100 analysiert.
Analyse von Kao_SM Die Pellets in der Schüttung aus Kao_SM hatten nach einer
Sorption bei 1400 °C einige weiße Pellets im vorderen Teil der Schüttung. Der größte
Anteil der Pellets hatte nach dem Sorptionsversuch eine grau - rötliche Farbe. Die helle
Farbe der Pellets rührte von einem höheren Anteil an SiO2 bzw. Glasphase, was beson-
ders gut an XRD -Ergebnissen der Pellets in Abb. 9.20 zu sehen ist.
Abb. 9.20.: XRD -Diffraktogramme von Kao_SM vor und nach Sorptionsexperimenten
bei 1400 °C
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Das Diffraktogramm der hellen Pellets weist auf einen hohen Anteil an amorphen Pha-
sen hin, während kristallines SiO2 in Form von Quarz bzw. Cristobalit nicht mehr de-
tektiert werden konnte. Das XRD -Muster der dunklen Pellets ist identisch mit dem
der Ausgangspellets, d. h. Änderungen bzw. Schmelzphasenanteile liegen unterhalb der
Nachweisgrenze von XRD. Laut EDX -Analyse bestehen die hellen Pellets aus einer kris-
tallinen Phase mit Mullit - Stöchiometrie sowie einer amorphen SiO2 - reichen Phase. Da
dieser Phase keine Stöchiometrie zugeordnet werden kann, wird sie als Schmelze betrach-
tet. Die Schmelze in den hellen Pellets hat einen Na -Anteil von annähernd 1Atom-%.
Die dunklen Pellets enthalten SiO2, Mullit und eine Natrium - arme Schmelze (Abb.
9.21).
Abb. 9.21.: EDX -Analyse von Kao_SM -Pellets nach Sorptionsexperimenten bei
1400 °C
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Analyse von KS Die Schüttung von KS enthielt nach einer Sorption bei 1400 °C eben-
falls weiße Pellets im vorderen Bereich der Schüttung. Die Pellets im hinteren Teil der
Schüttung hatten nach dem Sorptionsversuch eine hellbraune Farbe. Sie waren aber
dunkler als die Pellets der Ausgangsschüttung. Eine XRD -Analyse der Pellets liefer-
te folgende Erkenntnisse: die XRD -Diffraktogramme der dunkeln, der hellen und der
Ausgangspellets sind sehr ähnlich, und es konnten hauptsächlich nur die Umwandlungen
innerhalb der SiO2 -Modifikationen nachgewiesen werden (Abb. 9.22).
Der im Ausgangsmaterial vorhandene Quarz wurde in Cristobalit und Tridymit umge-
wandelt. Die Bildung von Tridymit deutet auf einen hohen Anteil an Verunreinigungen
hin [55]. Die dunklen Pellets enthalten mehr Tridymit als die hellen, und die hellen
Pellets enthalten wiederum mehr Tridymit als die unbehandelten Referenzpellets. Der
Mullit ist nur in kleinen Mengen vorhanden und die zugehörigen Peaks sind für die
Pellets vor und nach Sorption unverändert, was bedeutet, dass der Mullit während der
Sorption nicht beeinflusst wurde. Amorphe Phasen wurden mit XRD nicht nachgewiesen.
Abb. 9.22.: XRD -Diffraktogramme von KS vor und nach Sorptionsexperimenten bei
1400 °C
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Eine EDX -Analyse der Pellets ergab, dass die hellen wie die dunklen Pellets SiO2 und
Schmelze enthalten. Die Schmelzen haben im Verhältnis zur Gesamtzusammensetzung
relativ hohe Al -Konzentrationen, was die Na -Einbindung begünstigt. Die Schmelzen
der Pellets unterscheiden sich in ihrer Zusammensetzung. Die Schmelze der hellen Pel-
lets hat einen doppelt so hohen Na -Anteil wie die Schmelze der dunklen Pellets. Die
dunklen Pellets enthalten zusätzlich geringe Mengen an Eisen, die für die Farbgebung
der dunklen Pellets verantwortlich sind (Abb. 9.23).
Abb. 9.23.: EDX -Analyse von KS -Pellets nach Sorptionsexperimenten bei 1400 °C
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Analyse von Bauxit Die Schüttung aus Bauxit war nach dem Sorptionsversuch bei
1400 °C bis auf einige wenige Stellen komplett schwarz, im Vergleich dazu hatte die gesin-
terte Ausgangsschüttung eine leicht bräunliche Farbe. Eine XRD -Analyse der schwarzen
Pellets gab Auskunft über die Reaktionen, die in der reduzierenden Atmosphäre statt-
gefunden haben und für die fehlende Sorption verantwortlich sind. Das Diffraktogramm
ist in Abb. 9.24 gezeigt.
Die gesinterten Pellets der Ausgangsschüttung enthielten Mullit, Korund und FeAlTiO5.
Die Pellets nach der Sorption enthielten vorwiegend Korund, Mullit, Ilmenit (FeTiO3),
Quarz und Cristobalit, d. h. es haben gravierende Zerfallsreaktionen und eine Reduktion
des Eisenoxids stattgefunden. Korund ist die einzige Phase, die sich inert verhielt. Es ist
sogar neuer Korund gebildet worden. Das Aluminium für die Korundbildung stammte
zum einen aus dem Mullit, der zum Teil zerfiel, und neben Al2O3 wurde auch SiO2 ge-
bildet. Ferner zerfiel das Oxid FeAlTiO5 in Korund und Ilmenit, in dem das Eisen und
das Titan gebunden sind. Der entstandene Ilmenit gibt den Pellets die schwarze Farbe.
Abb. 9.24.: XRD -Diffraktogramme von WB vor und nach Sorptionsexperimenten bei
1400 °C
143
9.2. Sorption von NaCl in Alumosilikaten
Analyse von Kao_Suprex Die Schüttung aus Kao_Suprex enthielt nach der Sorp-
tion bei 1500 °C helle und dunkele Pellets. Die dunklen Pellets aus dem hinteren Teil
der Schüttung wurden mit XRD analysiert (Abb. 9.25). Die Pellets enthalten Mullit als
kristalline Phase und einen großen Anteil an amorpher Phase. Die Referenz enthielt im
Gegensatz dazu Mullit, Cristobalit, Quarz, FeAlTiO5 und Rutil. Das bedeutet, dass alle
kristallinen Phasen außer Mullit in der amorphen Phase gelöst sind.
Die Entstehung der amorphen Phase wird bei Kao_Suprex auf den hohen Eisenge-
halt zurückgeführt. In der reduzierenden Atmosphäre wird das Eisen reduziert und das
FeAlTiO5 zerfällt. Das freigesetzte Fe(II) ist ein Netzwerkwandler, der den Quarz und
den Cristobalit mineralisiert und zu amorphem SiO2 umwandelt. Da der Eisengehalt mit
1,4Gew-% recht hoch ist, wird das entstehende Glas sehr schnell mit den Eisenionen ge-
sättigt werden, und es kann keine weiteren Kationen aufnehmen. Eine Sorptionsfähigkeit
für Alkalien ist nicht mehr gegeben.
Abb. 9.25.: XRD -Diffraktogramme von Kao_Suprex vor und nach Sorptionsexperi-
menten bei 1500 °C
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Analyse von RKF 100 Die Schüttung aus RKF 100 enthält nach der Sorption bei
1500 °C helle und dunkel Pellets. Der optische Unterschied zwischen den hellen und den
dunklen Pellets ist ebenfalls in XRD -Ergebnissen sichtbar (Abb. 9.26). Die Diffrakto-
gramme der dunklen Pellets und der Referenz sehen sehr ähnlich aus. Aber bei genauerer
Betrachtung stellt man fest, dass in den dunklen Pellets kein Quarz mehr vorhanden ist
und dass die Intensität für Tridymit gegenüber der Referenz gesunken ist. In den hellen
Pellets ist ebenfalls kein Quarz enthalten und die Intensitäten von Tridymit und Cri-
stobalit sind deutlich niedriger als bei den dunklen Pellets bzw. der Referenz. Dagegen
wurde in den hellen Pellets ein bedeutender Anteil an amorpher Phase detektiert. Das
bedeutet, dass die kristallinen SiO2 - Phasen in die amorphe glasige Form umgewandelt
wurden. Der gleiche Effekt kann für die dunklen Pellets angenommen werden, aber wegen
der zu geringen Menge konnte die Glasphase nicht detektiert werden.
Abb. 9.26.: XRD -Diffraktogramme von RKF 100 vor und nach Sorptionsexperimenten
bei 1500 °C
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Analyse von Kao_I Die Schüttungen aus Kao_I unterscheiden sich nach Sorptions-
versuchen bei 1400 und 1500 °C geringfügig in der Farbe. Die Pellets nach einer Sorption
bei 1500 °C haben eine weiße Farbe. Die Pellets nach einer Sorption bei 1400 °C sind
hellgrau. Der farbliche Unterschied macht sich in der XRD -Analyse durch zusätzliche
Peaks für Korund bemerkbar, die bei den Pellets nach der Sorption bei 1400 °C auftre-
ten (Abb. 9.27). Ansonsten enthalten die Pellets aus beiden Sorptionen, genauso wie die
Referenz, Mullit und viel amorphe Phase.
Abb. 9.27.: XRD-Diffraktogramme von Kao_I vor und nach Sorptionsexperimenten
bei 1400 und 1500 °C
Zusammenfassend kann gesagt werden, dass die NaCl -Konzentrationen im Gas während
einer Sorption bei 1500 °C mit Werten im unteren ppm -Bereich deutlich höher sind als
die NaCl -Konzentrationen während einer Sorption bei 1400 °C. Für eine Sorption bei
1500 °C ist unter den untersuchten Materialien lediglich das Kao_I geeignet. Mit dem
Sand SS können Gasreinheiten bis zu 200 ppb erreicht werden. Durch eine Sorption bei
1400 °C können dagegen mit den meisten der untersuchten Materialien Gasreinheiten
von ≤ 100 ppb erreicht werden. Der Bauxit WB ist in reduzierender Atmosphäre wegen
seines äußerst hohen Eisengehaltes als Sorptionsmittel für Alkalien nicht geeignet.
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Während der Sorptionsversuche erwies sich Mullit, der in den Pellets während der Sin-
terung gebildet wurde, in der eingesetzten Atmosphäre als extrem stabil und inert. Er
wurde nur bei der Sorption mit dem Bauxit WB angegriffen.
Zu Anfang wurde angenommen, dass es einen direkten Zusammenhang zwischen den
Phasen, die beim Sintern der Pellets entstehen, und der Sorptionsfähigkeit gibt. Diese
Annahme wurde nicht bestätigt. Das beste Sorbens bei 1500 °C war Kao_I, das haupt-
sächlich Mullit und amorphe Phasen nach dem Sintern enthielt. Das Kaolin Kao_SM,
das nach dem Sintern ebenfalls amorphe Phase und zusätzlich SiO2 enthielt, zeigte bei
gleicher Sorptionstemperatur erheblich schlechtere Sorptionsfähigkeiten. Das SS, das zur
Gruppe der Sande zählt, und nach dem Sintern hauptsächlich aus SiO2 bestand und keine
amorphen Phasen hatte, zeigte ein ähnlich gutes Einbindungsverhalten wie das Kao_I.
Eine Gemeinsamkeit zwischen Kao_I und SS stellt der relativ hohe Gehalt an K2O dar.
Kaliumoxid ist ein Flussmittel bzw. Netzwerkwandler und erzeugt Trennstellen im Sili-
kat mit der Folge, dass das Gitter gestört ist. In der Literatur [55] wird berichtet, dass
die Wirkung eines Netzwerkwandlers um so größer ist, je kleiner der Ionenradius der
Alkalien. Die Annahme ist, dass das durch K2O gestörte Gitter für die kleinen Natri-
umionen leichter angreifbar ist. Möglicherweise findet ein Ionenaustausch von Kalium
gegen Natrium statt.
Ein direkter Zusammenhang zwischen den Ergebnissen aus der DTA und der Sorptions-
fähigkeit der untersuchten Materialien wurde nicht gefunden, da einige Beobachtungen
in der DTA, vor allem bei Temperaturen oberhalb von 1000 °C nicht zugeordnet wer-
den konnten. Dazu sind weitere Analysen der Proben, die eine DTA durchlaufen haben,
notwendig.
9.2.0.4. Vergleich mit anderen Daten zur Alkaliensorption
Vergleich mit DKSF Ähnliche Sorptionsversuche wurden bei 1400 °C unter oxidie-
renden Bedingungen innerhalb des DKSF -Projektes durchgeführt. Die hier beschriebe-
nen Sorptionsversuche fanden unter reduzierenden Bedingungen statt. Ein Vergleich der
Sorptionsergebnisse für oxidierende und reduzierende Atmosphäre bei einer Sorptions-
temperatur von 1400 °C ergibt, dass unter oxidierenden Bedingungen mit gleichen bzw.
ähnlichen Materialien höhere Gasreinheiten erreicht werden können. Für die reduzieren-
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de Atmosphäre wurden die NaCl -Konzentrationen im Bereich von 100 ppb ermittelt. In
oxidierender Atmosphäre waren die NaCl -Konzentrationen um einen Faktor bis zu 0,5
niedriger. In Abb. 9.28 sind die Ergebnisse zur Sorption bei der DKSF dargestellt.
Abb. 9.28.: Ergebnisse aus Sorptionsexperimenten bei 1400 °C unter oxidierenden Be-
dingungen (DKSF) [69, 70]
Innerhalb der Sorptionsmaterialien nimmt der Bauxit WB eine Sonderstellung ein, da
seine Fähigkeit, Alkalien aufzunehmen, sehr stark von der Atmosphäre abhängt. Wäh-
rend mit WB in oxidierender Atmosphäre Gasreinheiten bis zu 250 ppb erreicht werden
konnten (Abb. 9.29), war unter reduzierenden Bedingungen keine Sorption möglich.
Der Grund für das fehlende Einbindungsvermögen von WB in reduzierender Atmosphäre
liegt an seinem hohen Eisengehalt (6 Gew-%). Bei hohen Sauerstoffpartialdrücken liegt
das Eisen im Fe2O3 als Fe(III) vor, bei niedrigen O2 - Partialdrücken wird das Fe(III) zu
Fe(II) reduziert. Da Fe(II) ein Netzwerkwandler ist, verändert sich die Struktur von WB,
wie in der Analyse erläutert, durch gravierende Zersetzungsreaktionen, und der Einbau
von Alkalien wird verhindert. Deshalb sind WB und andere Eisen - reiche Materialien als
Sorbens für Alkalien unter reduzierenden Bedingungen bei hohen Temperaturen nicht
geeignet. Eisenreiche Verbindungen wie Bauxit (WB) können nur in einer oxidierenden
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Atmosphäre eingesetzt werden.
Abb. 9.29.: Ergebnisse aus Sorptionsexperimenten bei 1400 °C unter oxidierenden Be-
dingungen (DKSF) [69, 70]
Vergleich mit thermochemischen Rechnungen In der Literatur [3] existieren ther-
mochemische Rechnungen zu Gasreinheiten, in welchen oxidierende Bedingungen auf
reduzierende Bedingungen übertragen wurden (Abb. 9.30). In dem verwendeten Mo-
dell wurde ein idealer Alumosilikat -Getter mit einem Al2O3/SiO2 - Verhältnis von 1:8
angenommen. Die mit diesem Modell berechneten NaCl -Konzentrationen für eine Sorp-
tion in reduzierender Atmosphäre bei 1400 °C liegen im Bereich von 70 ppb. Für eine
Sorption bei 1500 °C werden NaCl -Konzentrationen im Bereich von 130 - 140 ppb vor-
hergesagt. Die berechneten NaCl -Konzentrationen stimmen recht gut mit den in den
Sorptionsversuchen ermittelten NaCl -Konzentrationen überein. Durch eine Sorption bei
1400 °C wurden mit den Kaolinen Gasreinheiten von <100 ppb erzielt. Eine Sorption mit
Kao_I (Al2O3/SiO2=1/3) bei 1500 °C führte zu mittleren NaCl-Konzentrationen von
ca. 165 ppb. Da die berechneten und die im Versuch ermittelten NaCl -Konzentrationen
gleiche Ergebnisse liefern, wird die Richtigkeit des Modells bestätigt.
149
9.2. Sorption von NaCl in Alumosilikaten
Abb. 9.30.: NaCl -Konzentrationen im Heißgas nach Reinigung [3]
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In naher und ferner Zukunft werden kohlegefeuerte Kraftwerke einen großen Beitrag
zur Stromerzeugung leisten. Mit der GuD -Technologie mit integrierter Kohlevergasung
eröffnen sich neue Möglichkeiten zur Steigerung des Wirkungsgrades. Die höchsten Wir-
kungsgradsteigerungen können durch eine druckaufgeladene Kohlevergasung bei Tempe-
raturen oberhalb des Ascheerweichungspunktes und eine anschließende kontinuierliche
Gasreinigung bei hohen Temperaturen erzielt werden.
Bei Temperaturen oberhalb des Ascheerweichungspunktes liegt die Asche in flüssiger
Form als Schlacke vor. Die Schlackenbildung hat den Vorteil der Rückhaltung der nicht
vergasten Kohlebestandteile und einer einfachen Ausschleusung aus dem Vergaser mit
dem Ergebnis verminderter Staubbildung. Die im Gas verbleibenden Verunreinigungen
können bei hohen Temperaturen in wenigen Reinigungsschritten aus dem Rauchgas ent-
fernt werden. Flüssige Aschepartikel, die mit dem Rauchgas mitgerissen werden, können
in einem Abscheider aus Keramikkugeln abgeschieden werden. Gasförmige Alkalien kön-
nen durch Einbindung in einer alumosilikatischen Schüttung dem Gas entzogen werden.
Ein Abkühlen des Rauchgases für eine Gasreinigung entfällt.
Eine weitere Steigerung des Wirkungsgrades kann durch die Verwendung von HT -Kata-
lysatormembranen für einen CO - Shift mit simultaner Wasserstoffabtrennung erzielt wer-
den. Die Katalysatormembran bietet den Vorteil, dass ein sauberes, turbinenfreundliches
und H2 - reiches Brenngas erzeugt und gleichzeitig CO2 abgetrennt wird.
Für die Alkalienreinigung bei hohen Temperaturen stellen Alumosilikate eine hohes Po-
tenzial dar. Alumosilikate sind Verbindungen auf der Basis von SiO2 und Al2O3. Ihr
netzwerkartiger Aufbau ermöglicht die Aufnahme von Alkalimetallen unter Bildung von
glasigen Strukturen. Der Einbau von Alkalien in das alumosilikatische Netzwerk erfolgt
durch eine Lockerung der Struktur durch Aufbrechen von Bindungen zwischen Silizium
und Sauerstoff. Die dabei entstehenden Ladungen werden durch die Alkalien ausgegli-
chen. Der Effekt der entstehenden niedrig schmelzenden Gläser wird für die Realisierung
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einer Alkaliengasreinigung ausgenutzt.
In der Prozesskette zwischen Gasreinigung und Gasturbine wird eine Hochtemperatur -
Katalysatormembran zwischengeschaltet. Der Vorteil einer solchen Membran liegt in der
Abtrennung des Wasserstoffes, so dass ein sauberes und turbinentauglichen Gas für den
Gasturbinenprozess zur Verfügung steht.
Derzeit bekannte Werkstoffe für Wasserstoffmembranen werden in drei Kategorien ein-
geteilt. Zur ersten Kategorie zählen metallische Werkstoffe wie Palladium und Palladi-
umlegierungen sowie Metalllegierungen auf Zr -Ni - Basis. Zur zweiten Kategorie gehören
perowskitische Keramiken wie Barium- und Strontiumcerate sowie ihre Metall - dotierten
Formen, die Cermets. Zur dritten Kategorie zählt amorphes Siliziumdioxid.
Die zweite Funktion einer Hochtemperatur -Katalysatormembran ist die Katalyse der
CO -Konvertierung. In einem Niedertemperatur - Shift werden CuO/ZnO -Katalysato-
ren eingesetzt. Für den Hochtemperatur - Shift sind Fe3O4/Cr2O3 - und CoO/MoO3-
bzw. (NH4)2MoS4-Katalysatoren geläufig. Ein Problem stellen die im Rauchgas ent-
haltenen Katalysatorgifte wie Schwefel, Chlor oder Schwermetalle dar. Hinsichtlich der
Molybdän - haltigen Katalysatoren müssen dagegen bestimmte Mindestkonzentrationen
an Schwefel zur Verfügung stehen, da sonst die Oxidation und Deaktivierung der aktiven
schwefelhaltigen Phase erfolgt.
Im Rahmen der Gesamtprozessbetrachtung wurden thermochemische Modellrechnungen
zur Abschätzung der Gasreinheiten nach Alkalienreinigung unter reduzierenden Bedin-
gungen durchgeführt. Die Abschätzungen erfolgten in Abhängigkeit von der Kohlezu-
sammensetzung, des Vergasungsmittels und des Anlagendrucks. Die berechneten Alkali-
salzkonzentrationen dienten anschließend als Eingangsdaten für die Berechnung der Kon-
densationstemperaturen von NaCl und KCl. Die bei der Berechnung der Gasreinheiten
ermittelten H2S - und O2 - Partialdrücke wurden für eine Abschätzung der Stabilitäten
von CO - Shift -Katalysatoren verwendet.
Die thermochemischen Modellrechnungen zu Gasreinheiten nach einer Alkalienreinigung
mit Hilfe von Sorbentien führen zu der Schlussfolgerung, dass die Zusammensetzung der
Kohle einen Einfluss auf die erreichbare Gasreinheit hat. Eine ideale Kohle für einen Ver-
gasungsprozess, die zu niedrigen NaCl - und KCl -Konzentrationen im Gas führt, besteht
aus viel Kohlenstoff, viel Wasserstoff und wenig Chlor. Zusätzlich sollte die Kohle mit
einem ausreichenden Wasserdampfgehalt vergast werden, um eine Graphitabscheidung
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zu verhindern.
Die Kondensationstemperaturen von NaCl liegen zwischen von 450 - 680 °C, und die Kon-
densationstemperaturen von KCl sind bei Temperaturen zwischen 500 - 670 °C angesie-
delt. Die Kondensationstemperaturen der beiden Salze liegen deutlich unterhalb der
jeweiligen Schmelztemperaturen. Dadurch befinden sich die Alkalichloride bis zu ihren
Schmelztemperaturen in der Gasphase.
Die berechneten Kondensationstemperaturen für NaCl und KCl liegen in einem Tem-
peraturbereich, in dem der Einsatz einer Katalysatormembran für den CO - Shift vorge-
sehen ist. Um die Katalysatormembran vor Verschmutzung bzw. Deaktivierung durch
NaCl bzw. KCl zu schützen, müssen die kondensierten Alkalichloride aus dem Heißgas
entfernt werden. Eine Entschärfung dieses Problems könnte durch einen Feststofffilter
vor der CO - Shift -Membran, der NaCl und KCl zurückhält, erzielt werden.
Im Rahmen der Rechnungen zur Abschätzung der Katalysatorstabilitäten wurde allge-
mein festgestellt, dass mit steigendem Anlagendruck die jeweiligen Stabilitätsbereiche zu
höheren H2S -Partialdrücken verschoben werden. Die Temperaturen werden durch den
Anlagendruck nicht beeinflusst.
Für die CuO/ZnO -Katalysatoren wurde ermittelt, dass sich mit sinkendem Sauerstoff-
partialdruck der Stabilitätsbereich von Zinkoxid und der aktiven Phase Kupfer vergrö-
ßert. Ferner zeigen die Stabilitätsrechnungen, dass unter reduzierenden Bedingungen
metallisches Kupfer erst bei Temperaturen >300 °C existiert. Somit sind aus thermo-
dynamischer Sicht CuO/ZnO -Katalysatoren im Rahmen eines Hochtemperatur - CO -
Shifts denkbar, aber nur in Verbindung mit einer H2S -Reingung.
In Fe3O4/Cr2O3 -Katalysatoren ist die aktive Phase Fe3O4 bei Sauerstoffpartialdrücken
von ≤ 10−15 bar über einen breiten Temperaturbereich und bei höheren H2S -Partial-
drücken stabil. Wird eine hohe katalytische Aktivität der Spinellphase FeCr2O3 ange-
nommen, dehnen sich die Bedingungen für die Existenz der aktiven Phasen auf größe-
re Temperaturbereiche und gegebenenfalls auf höhere zulässige H2S -Partialdrücke aus.
Allgemein betrachtet, stellt ein Fe3O4/Cr2O3 -Katalysator aus thermodynamischer Sicht
einen viel versprechenden Kandidaten für einen CO - Shift bei hohen Temperaturen un-
ter reduzierenden Bedingungen dar. Eine H2S -Reinigung ist nur bei einer Vergiftung
des Katalysators ohne Phasenumwandlung nötig.
Im Fall der Molybdän - haltigen Katalysatoren existiert die aktive Phase MoS2 unter den
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betrachteten Bedingungen hinsichtlich der H2S - und O2 - Partialdrücke nur innerhalb von
sehr stark eingeschränkten Bereichen. Eine weitere aktive Phase CoMoS wird unter den
betrachteten Bedingungen nicht gebildet. Da eine Einhaltung der Betriebsbedingungen
in solch engen Grenzen innerhalb von Kraftwerksprozessen nicht durchführbar ist, sind
CoO/MoO3 -Katalysatoren für einen IGCC -Prozess nicht geeignet.
Für die Untersuchung der Sorptionsfähigkeit der Alumosilikate bzw. der erreichbaren
Gasreinheiten bei hohen Temperaturen in reduzierender Atmosphäre wurden Sorpti-
onsversuche durchgeführt. Die Sorptionstemperaturen betrugen 1400 und 1500 °C. Mit
einer Sorption bei 1400 °C können mit den untersuchten Materialen Gasreinheiten von
≤ 100 ppb erreicht werden. Durch eine Sorption bei 1500 °C können die NaCl -Konzentra-
tionen im Gas auf Werte im einstelligen ppm -Bereich gesenkt werden. Eisen - reiche Ma-
terialien sind für eine Alkaliensorption in reduzierender Atmosphäre nicht geeignet, da
die Reduktion des Eisens zum Zerfall des Materials führt, und die neu gebildeten Pha-
sen keine gute Sorptionsfägigkeit für Alkalien aufweisen. Insgesamt können die höchsten
Gasreinheiten mit Kaolinen erzielt werden.
Ausblick
Das im HotVeGas vorgeschlagene Konzept eines GuD -Prozesses mit integrierter Kohle-
vergasung bietet mit einer Gasreinigung bei hohen Temperaturen und der Verwendung
einer Hochtemperatur -Katalysatormembran für die CO -Konvertierung mit gleichzeiti-
ger H2 - Abtrennung gute Möglichkeiten zur Wirkungsgradsteigerung. Damit das Kon-
zept durchführbar ist, gibt es weiterhin viel Forschungsbedarf innerhalb der Prozesskette.
Im Rahmen der Alkalienreinigung gibt es bisher nur Untersuchungen im Labormaßstab
und bei druckloser Durchführung. Es gibt keine Untersuchungen zur Alkaliensorption
unter Druck. Derartige Untersuchungen könnten in einer Pilotanlage durchgeführt wer-
den, in der auch gleichzeitig realitätsnahe Vergasungsbedingungen vorherrschen.
Des Weiteren kann in einer Pilotanlage erprobt werden, ob die Alkalienreinigung mit
einer Schüttung in einem Sorptionsturm, wie es in der DKSF vorgeschlagen wurde, rea-
lisierbar ist. Beispielsweise können flüssige Glastropfen, die durch die Bildung von niedrig
schmelzenden Glasschmelzen bei der Alkaliensorption entstehen, mit dem Gas ausgetra-
gen werden. In diesem Fall wäre eine weitere Gasreinigung ähnlich der vorgeschalteten
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Flüssigascheabscheidung erforderlich, um die flüssigen Glasschmelzepartikel abzuschei-
den.
Ein weiteres Problem kann durch die Fließeigenschafen der entstehenden Glasschmelzen
entstehen, wenn die Viskosität der Glasschmelze zu hoch ist und die Glasschmelze nicht
abfließt. Dadurch würde die Glasschmelze den unteren Teil der Schüttung verkleben und
eine Barriere für das anströmende Gas bilden.
Darüber hinaus besteht Forschungsbedarf hinsichtlich der geeigneten Katalysatormem-
branen. Aus thermodynamischer Sicht bieten Fe3O4/Cr2O3 -Katalysatoren viel verspre-
chende Kandidaten in Bezug auf ihre Stabilität. Es fehlen jedoch aussagekräftige Un-
tersuchungen zur Aktivität und Lebensdauer unter den betrachteten Bedingungen. Des
Weiteren gibt es derzeit keine geeigneten Wasserstoffmembranen, die effizient eingesetzt
werden könnten.
Ein weiteres Aufgabenfeld bilden Filtersysteme für NaCl und KCl. Wie in den Mo-
dellrechnungen gezeigt wurde, ist eine Kondensation der Alkalien bei Temperaturen, in
welchen die Verwendung einer Katalysatormembran vorgesehen ist, nicht auszuschließen.
Um die Katalysatormembran zu schützen, müssen entsprechende Filtersysteme bzw. Fil-
terkerzen für die Abscheidung von gasförmigen Alkalien auf ihre Beständigkeit unter den
zu erwartenden Bedingungen getestet werden.
155

Literaturverzeichnis
[1] Reserven, Ressourcen und Verfügbarkeit von Energierohstoffen, Kurzstudie, Bun-
desanstalt für Geowissenschaften und Rohstoffe (Hrsg.), 2009.
[2] World Energie Outlook 2009, International Energy Agency (IEA).
[3] M. Müller, Freisetzung und Einbindung von Alkalimetallverbindungen in kohlebe-
feuerten Kombikraftwerken, Schriften des Forschungszentrums Jülich, Reihe Energie
& Umwelt, Band 34, 2009.
[4] http://de.wikipedia.org/w/index.php?title=Datei:Kohlekraftwerk.svg&filetime-
stamp=20060210222504
[5] R. Pruschek, Zukünftige Kohlekraftwerke, BWK, 2001, 53, 44-48.
[6] J. Lambertz, G. Gasteiger, BoA Niederaußem: Konzeption und Inbetriebnahmeer-
fahrungen, VGB PowerTech, 2003, 83, 82-86.
[7] P. Hoestgard, F. Bauer, S. Kjaer, Emax: VGB Initiative for Clean Coal Technologies,
VGB PowerTech, 2003, 83, 92-95.
[8] H. Bergmann, K. Hannes, Fortschrittliche Brennstoff-Umwandlungstechnik in zen-
tralen und dezentralen Anlagen, VGB PowerTech, 2000, 80, 29-34.
[9] COORETEC - Wege zum emissionsarmen fossilen Kraftwerk, Bundesministerium
für Wirtschaft und Technologie, Bonn/Berlin, 2003.
[10] R. Kloster, Thermodynamische Analyse und Optimierung von Gas-/Dampf-
157
Literaturverzeichnis
turbinen-Kombi-Kraftwerken mit integrierter Kohlevergasung, VDI Fortschritt-
Berichte Nr. 409, VDI-Verlag, Düsseldorf, 1999.
[11] K. Weinzierl, Kohlekraftwerke der Zukunft, VGB Kraftwerkstechnik, 1994, 74, 109-
114.
[12] J. Angermann, Verbundprojekt HGR - Begleitforschung, BEO 42/03268661, 3. Zwi-
schenbericht, 2000.
[13] http://www.leifiphysik.de/web_ph10/umwelt-technik/13gud/gud.htm
[14] K. Strauss, Kraftwerkstechnik zu Nutzung fossiler, regenerativer und nuklearer
Energiequellen, Springer Verlag, Berlin, 1997.
[15] Y. Daijou, S.H.D. Lee, K. Suzuike, Alkali vapor measurements in the Wakamatsu
PFBC Plant, High Temperature Gas Cleaning, 1996, S. 665-83, ISBN 3-9805220-0-8.
[16] N.N., Kohlekraftwerke der Zukunft: sauber und wirtschaftlich, Bundesministerium
für Wirtschaft und Technologie, Bonn/Berlin, 1999.
[17] R. Chalupnik, Druckwirbelschichtkraftwerke, Cottbuser Forschungshefte Energie,
Energiewirtschaft und Technik Verlagsgesellschaft mbH, Essen, 1999.
[18] N.N., Forschungs- und Entwicklungskonzept für emissionsarme fossil befeuerte
Kraftwerke, Bundesministerium für Wirtschaft und Arbeit, Heft-Nr. 527, 2003.
[19] H. Spliethoff, Verbrennung und Vergasung in Wirbelschichtanlagen - Stand, Ent-
wicklung und Forschungsbedarf, VDI-Berichte Nr. 1535, VDI-Verlag, Düsseldorf,
2000, 3-22.
[20] F. Stuhlmüller, G. Schauenburg, D. Waldinger, Die Standard-Gasturbine im
Druckwirbelschicht-Einsatz, VGB Kraftwerkstechnik, 1995, 75, 1037-1042.
[21] A. Petermann, Druckwirbelschichtkraftwerke - Mathematische Modellbildung und
Simulation, VDI-Berichte Nr. 1280, VDI-Verlag, Düsseldorf, 1996, 269-286.
158
Literaturverzeichnis
[22] R.R. McKinsey, J.M. Wheeldon, A Performance comparison of advanced coal based
power generation technologies, Fluidized Bed Combustion, 1997, 1, 561-570.
[23] R. Faatz, Modellierung und Berechnung von Kombikraftwerken mit Druckwirbel-
schicht und vor- sowie nachgeschalteten Gasturbinen bei Voll- und Teillast, VDI
Fortschritt - Berichte Nr. 374, VDI-Verlag, Düsseldorf, 1997.
[24] M. Mieden, Untersuchungen zur extrem gestuften Verbrennung von Kohle in der
Druckwirbelschicht, Dissertation, Essen, 1997.
[25] J. Fuisting, U. Busch, R. Chalupnik, Untersuchungen zur extrem gestuften Verbren-
nung von Braunkohle in der druckaufgeladenen Wirbelschicht FRED, VDI-Berichte
Nr. 1535, VDI-Verlag, Düsseldorf, 2000, 115-125.
[26] B. Meyer, Prozesse mit integrierter Kohlevergasung, VDI-Berichte Nr. 1456, VDI-
Verlag, Düsseldorf, 1999, 209-226.
[27] H.B. Rombrecht, H. Ristau, H. J. Krautz, Ein braunkohlenbasierter Kombikraft-
werksprozess (ZDWSF) - Versuchsergebnisse und -erfahrungen, VDI-Berichte Nr.
1888, VDI-Verlag, Düsseldorf, 2005, 49-56.
[28] H. Nagel et al., Experimentelle Untersuchungen zur Druckwirbelschichtfeuerung der
2. Generation auf Braunkohlebasis. VDI Berichte Nr. 1495, VDI-Verlag, Düsseldorf,
1999, 243-257.
[29] U. Schnell, Wirkungsgradoptimierte Kraftwerkstechnologien zur Stromerzeugung
aus fossilen Brennstoffen, VDI Fortschritt - Berichte Nr. 389, VDI-Verlag, Düssel-
dorf, 1999, 164-169.
[30] H. Rehwinkel, H. J. Meier, G. v. Wedel, Stationäre und zirkulierende Druckwirbel-
schichtfeuerung: Versuchsergebnisse und Anlagenkonzepte, VGB Kraftwerkstech-
nik, 1993, 73, 529-535.
[31] N.N., Zirkulierende Druckaufgeladene Wirbelschichtfeuerung der 2. Generation, In-
formationsblatt, BTU Cottbus.
159
Literaturverzeichnis
[32] K. Hannes, F. Neumann, W. Thielen, M. Pracht, Kohlenstaub-Druckverbrennung,
VGB-PowerTech, 1997, 77, 393-400.
[33] K. Hannes, Kohle-Kombi-Kraftwerke mit Druckkohlenstaubfeuerung: Das
DruckflammForschungsprogramm, VGB PowerTech, 2002, 82, 56-60.
[34] M. Förster, K. Hannes, R. Telöken, Combined cycle power plant with pressurized
pulverized coal combustion (PPCC): State of development and perspectives, VGB-
PowerTech, 2001, 81, 30-35.
[35] M. Förster, F. Neumann, R. Telöken, D. Pavone, Druckkohlenstaubfeuerung: aktu-
eller Fortschritt des kohlebasierten GuD-Prozesses in Richtung Gasturbinenverträg-
lichkeit und Stand des Entwicklungsprojektes, VGB-PowerTech, 2005, 85, 38-41.
[36] P. Biedenkopf, T. Karwath, D. Kobertz, M. Rane, E. Wessel, K. Hilpert, L. Sing-
heiser, Vaporization and Corrosion of Refractories in the Presence of Pressurized
Pulverized Coal Combustion Slag, Journal of the American Ceramic Society, 2001,
84, 1445-52.
[37] M. Müller, K. Hilpert, L. Singheiser, High Temperature Ceramic Materials for Li-
quid Ash Removal in Pressurized Pulverized Coal Combustion, Proc. of Euromat
2001, Rimini, Italien, 2001, CD-ROM: 232.doc.
[38] M. Müller, K. Hilpert, L. Singheiser, Corrosion Behaviour of Ceramics for Liquid
Slag Removal in Pressurized Pulverized Coal Combustion, Proc. of Materials Week
2001, München, 2001, CD-ROM: mw2001_323.
[39] M. Müller, K. Hilpert, L. Singheiser, Hafnon - A Potential Ceramic Material for
Liquid Slag Removal in Pressurized Pulverized Coal Combustion, in ed. J. Lecomte-
Beckers, M. Carton, F. Schubert, P.J. Ennis, Materials for Advanced Power Engi-
neering 2002, Schriften des Forschungszentrum Jülich, Reihe Energietechnik, Jülich,
Band 21, 2002, 989-96.
[40] R. Mühlhaus, Energetische Bewertung braunkohlegefeuerter Gas- und Dampftur-
160
Literaturverzeichnis
binenprozesse, VDI Fortschritt-Berichte, Reihe 6, Nr. 496, VDI-Verlag, Düsseldorf,
2003.
[41] J. Eurlings, Eine Zukunft für die IGCC-Technik, Größe, Brennstoff und Produkt,
VGB Kraftwerkstechnik, 1999, 79, 53-57.
[42] H. Bergmann, R. Chalupnik, J. Jacobs, Entwicklungsstand von Kombi-Kraftwerken
auf Kohlebasis, VGB Kraftwerkstechnik, 1997, 77, 166-173.
[43] R. Pruschek, G. Oeljeklaus, V. Brand, Zukünftige Kohlekraftwerkssysteme; Wir-
kungsgrad und Entwicklungsstand aus Sicht der Forschung, VGB Kraftwerkstech-
nik, 1996, 76, 441-448.
[44] R. Pruschek, Fortschrittliche und neue Kraftwerksprozesse, Symposium: Wege zum
emissionsfreien fossilen Kraftwerk, Bundesministerium für Wirtschaft und Techno-
logie, Berlin, 2002.
[45] M. Kaltschmitt, H. Hartmann (Hrsg.), Energie aus Biomasse, Springer-Verlag, Ber-
lin, 2001.
[46] G. Göttlicher, Capture, transport and storage of CO2 from fossil-fired power plants,
VGB PowerTech, 2003, 83, 96-101.
[47] K. Strauss, Kraftwerkstechnik zur Nutzung fossiler, nuklearer und regenerativer
Energiequellen, 5. Auflage, Springer Verlag, Berlin, 2006.
[48] K. Strauss, Kraftwerkstechnik zur Nutzung fossiler, regenerativer und nuklearer
Energiequellen, 4. Auflage, Springer Verlag, Berlin, 1998.
[49] S. Wirtz, R. Weber, V. Scherer, NOx-Minimierung bei der Druckkohlenstaubfeue-
rung, in: Drittes Statusseminar Druckflamm, Essen, 2002.
[50] H. Spliethoff, B. Meyer, M. Müller, K. Hack, Investigations on high temperature
gasification and gas cleaning - The research project HotVeGas, in: Proceedings of
161
Literaturverzeichnis
the 4th International Conference on Clean Coal Technologies, Dresden, Germany,
2009, 3638_460.pdf.
[51] D. Bhattacharyya, R. Turton, S. E. Zitney, Steady-State simulation and optimiza-
tion of an integrated gasification combined cycle power plant with CO2 capture,
Industrial and Engineering Chemistry Research, 2011, 50, 1674-1690.
[52] N.N., IGCC State-of-the-art report, A part of EU-FP7, Low Emission Gas Turbi-
ne Technology for Hydrogen-rich Syngas, H2-IGCC, Sub Project 4, WP1-System
Analysis, Department of Mech. & Structural Eng. & Material Science, University
of Stavanger, Norway, April 2010.
[53] Vorhabensbeschreibung zum Verbundforschungsvorhaben HotVeGas.
[54] W.H. Zachariasen, The atomic arrangement in glass, Journal of the American Che-
mical Society, 1932, 54, 3841-3851.
[55] H. Salmang, H. Scholze, R. Telle (Hrsg.), Keramik, 7. Auflage, Springer-Verlag
Berlin, 2007.
[56] Slag Atlas, Verein Deutscher Eisenhüttenleute VDEh (Hrsg.), Verlag Stahleisen
GmbH Düsseldorf, 1995.
[57] L.A. Scandrett, R. Clift, The thermodynamics of alkali removal from coal-derived
gases, Journal of the Energy Institut, 1984, 57, 391-397.
[58] P.R. Mulik, M.A. Alvin, D.M. Bachovchin, Simultaneous high temperature removal
of alkali and particulates in a pressurized gasification system, Technical Progress
Report, prepared for DOE by Westinghouse R&D Center, Pittsburgh, PA, 1983,
Contract DE-AC21-81-MC16372.
[59] H. S. Spacil, K. L. Luthra, Volatilization/Condensation of alkali salts in a pressuri-
zed fluidized bed coal combustor/gas turbine combined cycle, Electrical Properties,
1982, 129, 2119-2126.
162
Literaturverzeichnis
[60] Y. Li, J. Li, S. Cheng, W. Liang, Y. Jin, Y. Wu, J. Gao, Adsorption of NaCl vapor at
elevated temperature on mineral adsorbents, Energy & Fuels, 2007, 21, 3259-3263.
[61] B. Dou, W. Pan, J. Ren, B. Chen, J. Hwang, T. Yu, Single and combined removal
of HCl and alkali metal vapor from high-temperature gas by solid sorbents, Energy
& Fuels, 2007, 21, 1019-1023.
[62] Y. Li, J. Li, Y. Jin, Y. Wu, J. Gao, Study on alkali-metal vapor removal for high-
temperature cleaning of coal gas, Energy & Fuels, 2005, 19, 1606-1610.
[63] K.-Q. Tran, M.K. Iisa, B.-M. Steenari, O. Lindqvist, M. Hagström, J. B.C. Petters-
son, Capture of alkali metals by kaolin, Proceedings of FBC 2003, 17th Internatio-
nal Fluidized Bed Combustion Conference, May 18-21, 2003, Jacksonville, Florida,
USA.
[64] M. Uberoi, F. Shadman, The kinetics and mechanism of alkali removal from flue
gases by solid sorbents, Progress in Energy and Combustion Science, 1990, 16, 205-
211.
[65] M. Uberoi, W.A. Punjak, F. Shadman, Simulation condensation and reaction of
metal compound vapors in porous solids, Industrial and Engineering Chemistry
Research, 1991, 30, 624-631.
[66] F. Shadman, W.A. Punjak, Thermochemistry of alkali interactions with refractory
adsorbents, Thermochimica Acta, 1988, 13, 141-152.
[67] W.A. Punjak, M. Uberoi, F. Shadman, High-temperature adsorption of alkali va-
pors on solid sorbernts, AIChE Journal, 1989,35, 1186-1194.
[68] K. J. Wolf, M. Müller, K. Hilpert, L. Singheiser, Alkali sorption in second-generation
pressurized fluidized-bed combustion, Energy & Fuels, 2004, 18, 1841-1850.
[69] I. Escobar, M. Müller, Alkali removal at about 1400 °C for the pressurized pulverized
coal combustion combined cycle. 2. Sorbents and sorption mechanisms, Energy &
Fuels, 2007, 21, 735-743.
163
Literaturverzeichnis
[70] I. Escobar, H. Oleschko, K.-J. Wolf, M. Müller, Alkali removal from hot flue gas by
solid sorbents in pressurized pulverized coal combustion, Powder Technology, 2008,
180, 51-56.
[71] H. Schürmann, S. Unterberger, K.R.G. Hein, P.B. Monkhouse, U. Gottwald, The
influence of fuel additives on the behaviour of gaseous alkali-metal compounds du-
ring pulverized coal combustion, Faraday Discussions, 2001, 119, 433-444.
[72] C. S. Wen, L.H. Cowell, F. J. Smit, F.D. Boyd, R.T. LeChren, Coal alkali retention
in a slagging combustor, Fuel, 1992, 71, 219-224.
[73] H.W. Gudenau, H. Hoberg, A.R. Pande, M. Weinberg, J.-E. Becker, High-
temperature fuel gas cleaning and removal of alkalis using molten slag, Proceedings
of the Institution of Mechanical Engineers, Part A, 1998, 212, 151-158.
[74] M. Enders, W. Willenborg, J. Albrecht, A. Putnis, Alkali retention in hot coal slag
under controlled oxidizing gas atmospheres (air-CO2), Fuel Processing Technology,
2000, 68, 57-73.
[75] C. E. Mortimer, Chemie, Chemie Basiswissen, 6. Auflage, Georg Thieme Verlag,
Stuttgart, 1996.
[76] V. S. Valavin, Yu. S. Yusfin, V. E. Nevzorov, A.D. Yatsenko-Znuk, S.V. Vandar´EV,
B. F. Chernobrivets, G. I. Urbanovich, G. S. Podgorodetskii, Influence of slag basi-
city and temperature on removal of alkali metals, Steel in the USSR, 1988, 18,
292-293.
[77] K. Hübner, K. Görner, Untersuchungen zur Hochtemperaturabscheidung von Alka-
likomponenten in elektrischen Feldern, 1. Statusseminar Druckflamm, Essen, Nov.
1998.
[78] K. Hübner, J. Miao, K. Görner, Untersuchungen zur Alkalisorption mit Unterstüt-
zung elektrischer Felder bei extremen Temperaturen oberhalb von 1300 K, 21. Dt.
Flammentag, 9./10.9.2003, Cottbus.
164
Literaturverzeichnis
[79] M. Müller, M. Förster, D. Pavone, Enforced binding of alkali metals into liquid
slags by weak electrical fields, in: Proceedings of the 7th International Symposium
on Gas Cleaning at High Temperature, Shoal Bay, Australia (2008), 3-1a-5.
[80] J. Pasel, R.C. Samsun, D. Schmitt, R. Peters, D. Stolten, Test of a water-gas-shift
reactor on a 3 kWe-scale–design points for high- and low-temperature shift reaction,
Journal of Power Sources, 2005, 152, 189-195.
[81] D. S. Newsome, The Water-Gas Shift Reaction, Catalysis Reviews Science and En-
gineering, 21, 1980, 275-318.
[82] J. Wu, M. Saito, Improvement of stability of a Cu/ZnO/Al2O3 catalyst for the CO
Shift reaction, Journal of Catalysis, 2000, 195, 420-422.
[83] K. Sekizawa, S. Yano, K. Eguchi, H. Arai, Selective removal of CO in methanol
reformed gas over Cu-supported mixed metal oxides, Applied Catalysis A: General,
1998, 169, 291-297.
[84] H.M. Ettouney, B. Masiar, W. S. Bouhamra, R. Hughes, High temperature CO
Shift conversion (HTSC) using catalytic membrane reactors, Trans IChemE, 1996,
74, 649-657.
[85] L. Laitao, L. Kui, L. Fengyi, F. Xianmning, Studies on the surface behavior of
non-chromium type high temperature CO Shift catalysis, Reaction Kinetics and
Catalysis Letters, 1998, 65, 199-205.
[86] M.P. Aznar, M.A. Caballero, J. Corella, G. Molina, J.M. Toledo, Hydrogen produc-
tion by biomass gasification with steam-O2 mixtures followed by a catalytic steam
reformer and a CO-Shift system, Energy & Fuels, 2006, 20, 1305-1309.
[87] A. Effendi, K. Hellgardta, Z.-G. Zhanga, T. Yoshida, Optimizing H2 production
from model biogas via combined steam reforming and CO shift reactions, Fuel,
2005, 84, 769-874.
[88] Y. Lian, H. Wang, W. Fang, Y. Yang, Water gas shift activity of Co-Mo/MgO-Al2O3
165
Literaturverzeichnis
catalysts presulfided with ammonium sulfide, Journal of Natural Gas Chemistry,
2010, 19, 61-66.
[89] Y. Fan, G. Shi, H. Liu, X. Bao, Morphology tuning of supported MoS2 slabs for
selectivity enhancement of fluid catalytic cracking gasoline hydrodesulfurization ca-
talysts, Applied Catalysis B: Environmental, 2009, 91, 73-82.
[90] B.M. Vogelaar, P. Steiner, T. F. van der Zijden, A.D. van Langeveld, S. Eijsbouts,
J. A. Moulijn, Catalyst deactivation during thiophene HDS: The role of structural
sulfur, Applied Catalysis A: General, 2007, 318, 28-36.
[91] G. Alonso, M. Del Val, J. Cruz, A. Licea-Claverie, V. Petranovskii, S. Fuentes,
Preparation of MoS2 and WS2 catalysts by in situ decomposition of ammonium
thisalts, Catalysis Letters, 1998, 52, 55-61.
[92] B. Yoosuk, J. H. Kim, C. Song, C, Ngamcharussrivichai, P. Prasassarakich, Highly
active MoS2, CoMoS2 and NiMoS2 unsupported catalysts prepared by hydrothermal
synthesis for hydrodesulfurization of 4,6-dimethyldibenzothiophene, Catal Today,
2008, 130,14-23.
[93] H. Farag, A.-N.A. El-Hendawy, K. Sakanishi, M. Kishida, I. Mochida, Catalytic ac-
tivity of synthesized nanosized molybdenum disulfide for the hydrodesulfurization
of dibenzothiophene: Effect of H2S partial pressure, Applied Catalysis B: Environ-
mental, 2009, 91, 189-197.
[94] N. Kayembe, A.H. Pulsifier, Kinetics and catalysis of the reaction of coal char and
steam, Fuel, 1979, 55, 211-216.
[95] K. J. Hüttinger, B. Masling, R. Minges, Catalytic activity of carbon supported po-
tassium in the carbon monoxide shift reaction, Fuel, 1986, 65, 932-936.
[96] W. J. Chen, F.R. Sheu, R. L. Savage, Catalytic activity of coal ash on steam me-
thane reforming and water-gas shift reaction, Fuel Processing Technology., 1987,
16, 279-288.
166
Literaturverzeichnis
[97] K.T. Matsuoka, T. Shimbori, K. Kuramoto, H. Hatano, Y. Suzuki, Mechanism
of woody biomass pyrolysis and gasification in a fluidized bed of porous alumina
particles, Energy & Fuels, 2006, 20, 1315-1320.
[98] D. Diniyati, K. Morishita, L. Li, T. Takarada, Catalytic activity of coal char on
water-gas shift reaction, Journal of Chemical Engineering of Japan, 2009, 42, 153-
159.
[99] M. Kanezashi, M. Asaeda, Hydrogen permeation characteristics and stability of
Ni-doped silica membranes in steam at high temperature, Jouranl of Membrane
Science, 2006, 271, 86-93.
[100] S. Gopalakrishnan, J. C. Diniz da Costa, Hydrogen gas mixture separation by CVD
silica membrane, Journal of Membrane Science, 2008, 323, 144-147.
[101] Y. Zhang, M. Komaki, C. Nishimura, Morphological study of supported thin Pd
and Pd-25Ag membranes upon hydrogen permeation, Journal of Membrane Science,
2005, 246, 173-180.
[102] S. Hara, K. Sakaki, N. Itoh, H.-M. Kimura, K. Asami, A. Inoue, An amorphous
alloy membrane without noble metals for gaseous hydrogen separation, Journal of
Membrane Science, 2000, 164, 289-294.
[103] S. Hara, H.-X. Huang, M. Ishitsuka, M. Mukaida, K. Haraya, N. Itoh, K. Kita,
K. Kato, Hydrogen solution properties in a series of amorphous Zr-Hf-Ni alloys at
elevated temperatures, Journal of Alloys and Compounds, 2008, 458, 307-312.
[104] S. Hara, N. Hatakeyama, N. Itoh, H.-M. Kimurab, A. Inoue, Hydrogen permeati-
on through palladium-coated amorphous Zr-M-Ni (M = Ti, Hf) alloy membranes,
Desalination, 2002, 144, 115-120.
[105] C. Nishimura, M. Komaki, S. Hwang, M. Amano, V-Ni alloy membranes for hy-
drogen purification, Journal of Alloys and Compounds, 2002, 330-332, 902-906.
[106] T. Ozaki, Y. Zhang, M. Komaki, C. Nishimura, Hydrogen permeation charac-
167
Literaturverzeichnis
teristics of V-Ni-Al alloys, International Journal of Hydrogen Energy, 28, 2003,
1229-1235.
[107] Y. Zhang, T. Ozaki, M. Komaki, C. Nishimura, Hydrogen permeation characteri-
stics of vanadium-aluminium alloys, Scripta Materialia, 47, 2002, 601-606.
[108] K. Hashi, K. Ishikawa, T. Matsuda, K. Aoki, Hydrogen permeation characteristics
of multi-phase Ni-Ti-Nb alloys, Journal of Alloys and Compounds, 2004, 368, 215-
220.
[109] H. Iwahara, T. Esaka, H. Uchida, N. Maeda, Proton conduction in sintered oxides
and its application to steam electrolysis for hydrogen production, Solid State Ionics,
1981, 3-4, 359-363.
[110] C.W. Tanner, A.V. Virkar, Instability of BaCeO3 in H20-containing atmospheres,
Journal of the Electrochemical Society, 1996, 143, 1386-1389.
[111] S. Gopalan, A.V. Virkar, Thermodynamic Stabilities of SrCeO3 and BaCeO3 using
a molten salt method and galvanic cells, Journal of the Electrochemical Society,
1993, 140, 1060-1065.
[112] J. Li, J.-L. Luo, K.T. Chuang, A.R. Sanger, Chemical stability of Y-doped
Ba(Ce,Zr)O3 perovskites in H2S-containing H2, Electrochimica Acta, 2008, 53, 3701-
3707.
[113] K. Katahira, Y. Kohchi, T. Shimura, H. Iwahara, Protonic conduction in Zr-
substituted BaCeO3, Solid State Ionics, 2000, 138, 91-98.
[114] C. Zuo, T.H. Lee, S.-J. Song, L. Chen, S. E. Dorris, U. Balachandran, M. Liu,
Hydrogen permeation and chemical stability of cermet [Ni-B(Zr0.8−xCexY0.2)O3]
membranes, Electrochemical and Solid-State Letters, 2005, 8, J35-J37.
[115] C. Zuo, S. E. Dorris, U. Balachandran, M. Liu, Effect of Zr-Doping on the chemi-
cal stability and hydrogen permeation of the Ni-BaCe0.8Y0.2O3−α mixed protonic-
electronic conductor, Chemistry of Materials, 18, 2006, 4647-4650.
168
Literaturverzeichnis
[116] U. Balachandran, Development of mixed-conducting ceramics for gas separation
applications, Proceeding of the Symposium on Solid State Ionics, Materials Research
Society Fall Meeting, Nov.-Dec. 1998, Boston, MA, USA.
[117] F. Shumin, Y. Jing, C. Chushen, L. Wei, Effect of moisture on chemical stability
and hydrogen permeability of Ni-BaCe0.9Y0.1O3−δ cermet, Key Engineering Mate-
rials, 2008, 368-372, 256-258.
[118] G. Zhang, S. Dorris, U. Balachandran, M. Liu, Effect of Pd coating on hydrogen
permeation of Ni-Barium cerate mixed conductor, Electrochemical and Solid-State
Letters, 2002, 5, J5-J7.
[119] C. Zuo, T.H. Lee, S. E. Dorris, U. Balachandran, M. Liu, Composite Ni-
Ba(Zr0.1Ce0.7Y0.2)O3 membrane for hydrogen separation, Journal of Power Sources,
2006, 159, 1291-1295.
[120] S.-J. Song, T.H. Lee, E.D. Wachsman, L. Chen, S. E. Dorris, U. Balachandran,
Defect structure and transport properties of Ni-SrCeO3−δ cermet for hydrogen se-
paration membrane, Journal of the Electrochemical Society, 2005, 152, J125-J129.
[121] S.-J. Song, E.D. Wachsman, J. Rhodes, H.-S. Yoon, K.-H. Lee, G. Zhang, Hydro-
gen permeability and effect of microstructure on mixed protonic-electronic conduc-
ting Eu-doped strontium cerate, Journal of Materials Science, 2005, 40, 4061-4066.
[122] R. Igi, T. Yoshioka, Y.H. Ikuhara, Y. Iwamoto, T. Tsuruw, Characterization of
Co-doped silica for improved hydrothermal stability and application to hydrogen
separation membranes at high temperatures, Journal of the American Ceramic So-
ciety, 2008, 91, 2975-2981.
[123] Iler, The Chemistry of Silica, Wiley-Verlag, New York, 1979.
[124] R.M. de Vos, W.F. Maier, H. Verweij, Hydrophobic silica membranes for gas
separation, Journal of Membrane Science, 1999, 158, 277-288.
[125] M. Nomura, K. Ono, S. Gopalakrishnan, T. Sugawara, S.-I. Nakao, Preparation of
169
Literaturverzeichnis
a stable silica membrane by a counter diffusion chemical vapor deposition method,
Journal of Membrane Science, 2005, 251, 151-158.
[126] Y. Gu, P. Hacarlioglu, S. T. Oyama, Hydrothermally stable silica-alumina compo-
site membranes for hydrogen separation, Journal of Membrane Science, 2008, 310,
28-37.
[127] M.C. Duke, J. C. Diniz da Costa, G.Q. (Max) Lua, M. Petch, P. Gray, Carbonised
template molecular sieve silica membranes in fuel processing systems: permeation,
hydrostability and regeneration, Journal of Membrane Science, 2004, 241, 325-333.
[128] M.C. Duke, J. C. Diniz da Costa, D.D. Do, P.G. Gray, G.Q. Lu, Hydrothermally
robust molecular sieve silica for wet gas separation, Advanced Functional Materials,
2006, 16, 1215-1220.
[129] G. P. Foutu, Y. S. Lin, S. E. Pratsinis, Hydrothermal stability of pure and modified
microporous silica membranes, Journal of Materials Science, 1995, 30, 2803-2808.
[130] J.H.A. Hekkink, R. S. S. de Lange, A.A. Ten Hoeve, P. J.A.M. Blankenvoorde,
K. Keizer, A. J. Burggraaf, Characterization and permeation properties of binary
SiO2-TiO2 and SiO2-Al2O3 modified gamma-alumina membranes, Key Engineering
Materials, 1992, 61 & 62, 375-378.
[131] K. Yoshida, Y. Hirano, H. Fujii, T. Tsuru, M. Asaeda, Hydrothermal stability and
performance of silica-zirconia membranes for hydrogen separation in hydrothermal
conditions, Journal of Chemical Engineering of Japan, 2001, 34, 523-530.
[132] M. Asaeda, M. Kanezashi, T. Yohioka, T. Tsuru, Gas permeation characteristics
and stability of composite silica-metal oxide membranes, Materials Research Society
Symposia Proceedings, 2003, 752, 213-218.
[133] M. Kanezashi, M. Asaeda, Stability of H2-permeselective Ni-doped silica membra-
nes in steam at high temperature, Journal of Chemical Engineering of Japan, 2005,
38, 908-912.
170
Literaturverzeichnis
[134] Y.H. Ikuhara, H. Mori, T. Saito, Y. Iwamoto, High-temperature hydrogen adsorp-
tion properties of precursor-derived Nickel nanoparticle-dispersed amorphous silica,
Journal of the American Ceramic Society, 2007, 90, 546-552.
[135] G. Schwedt, Taschenbuch der Analytik, 3. Auflage, Wiley-VCH Verlag, Weinheim,
2007.
[136] M. I. Pope, M.D. Judd, Differential Thermal Analysis, A guide to the technique
and its applications, Heyden & Son Ltd., London, 1977.
[137] W. Wendlandt, Thermal methods of analysis, in: Chemical Analysis, Vol. 19, 1964.
[138] H. Schlichting, K. Gersten, Grenzschicht-Theorie, 9. Auflage, Springer-Verlag, Ber-
lin, 1997.
[139] D. Riest, Dynamik realer Gase, Grundlagen, Berechnungen und Daten für Ther-
modynamik, Strömungsmechanik und Gastechnik, Springer-Verlag, Berlin, 1996.
[140] T.A. Miller, Chemistry and chemical intermediates in supersonic free jet expansi-
ons, Science, 1984, 223, (4636), 545-553.
[141] R. Campargue, High intensity supersonic molecular beam apparatus, Review of
Scientific Instruments, 1964, 35, 111 ff.
[142] C.A. Stearns, In high pressure mass spectrometric sampling of high temperature
molecules, Materials Research Symposium on Charaterization of High Temperature
Vapors and Gases, Gathersburg, USA, 1978, National Bureau of Standards Special
Publication.
[143] G. Scoles, Atomic and molecular beam methods, Oxford University Press: New
York, 1988.
[144] R. Campargue, High intensity supersonic molecular beam apparatus, Review of
Scientific Instruments, 1964, 35, 111 ff.
[145] F.C. Sherman, A survey of experimental results and methods for the transiti-
171
Literaturverzeichnis
on regime of rarefied gas dynamics, 3rd International Symposium on Rarefied Gas
Dynamics, Vol. 11, J. A. Laurmann, Academic Press, London 1963.
[146] K. J. Wolf, Untersuchungen zur Freisetzung und Einbindung von Alkalimetallen
bei der reduzierenden Druckwirbelschichtverbrennung, Berichte des Forschungszen-
trums Jülich, Band 4078 (Diss., Aachen, RWTH, 2003).
[147] H. Oleschko, Freisetzung von Alkalien und Halogeniden bei der Kohleverbrennung,
Dissertation, RWTH Aachen, 2007.
[148] O. Ruff, W. Goebel, Plastizität III, Plastische Massen mit Aluminiumoxyd, Zeit-
schrift für anorganische und allgemeine Chemie, 1924, 133, 220-229.
[149] O. Ruff, B. Hirsch, Plastizität IV, Plastische Massen mit Siliciumdioxyd, Zeitschrift
für anorganische und allgemeine Chemie, 1928, 173, 14-26.
[150] K. Bier, O. Hagena, Optimum Conditions for Generating Supersonic Molecular
Beams, 4th International Symposium on Rarefied Gas Dynamics, Vol. II, De Leeuw,
J.H., Ed. Academic Press, New York 1965.
[151] C.-H. Horte, J. Wiegmann, Untersuchungen über die Reaktionen zwischen amor-
phem SiO2 und Al2O3, Naturwissenschften, 1956, 43, 9-10.
[152] C.-H. Horte, J. Wiegmann, Über die exotherme Reaktion des Metakaolins zwischen
952 und 1000°C, Zeitschrift für anorgaische und allgemeine Chemie, 1956, 286, 268-
287.
[153] Giessereilexikon, 18. Auflage, Fachverlag Schiele und Schön GmbH, 2000.
[154] M. Stemmler, Chemische Heißgasreinigung bei Biomassevergasungsprozessen,
Schriften des Forschungszentrums Jülich, Reihe Energie und Umwelt, Band 90, 2010.
[155] J. B. Anderson, Separation of gas mixtures in free jets, AIChE Journal, 1967,
1188-1192.
172
Literaturverzeichnis
[156] W. Willenborg, Untersuchungen zur Alkalireinigung von Heißgasen für Anlagen
mit Kohlenstaub-Druckfeuerung, Dissertation, RWTH Aachen, 2003.
[157] L. Zhang, X. Wang, J.-M. M. Millet, P. H. Matter, U. S. Ozkan, Investigation of
highly active Fe-Al-Cu catalysts for water-gas shift reaction, Applied Catalysis A:
General, 2008, 351, 1-8.
[158] P. J. Mangnus, E. K. Poels, J. A. Moulijn, Temperature Programmed Sulfiding
of Commercial CoO-MoO3/Al2O3 Catalysts, Indstrial and Engineering Chemistry
Research, 1993, 32, 1818-1821.
[159] Z.-R. Xu, J.-L. Luo, K. T. Chuang, The study of Au/MoS2 anode catalyst for solid
oxide fuel cell (SOFC) using H2S-containing syngas fuel, Journal of Power Sources,
2009, 188, 458-462.
173

Anhang
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XRD-Diffraktogramm von gesintertem Kao_I
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A. XRD -Diffraktogramme der Referenzen
XRD-Diffraktogramm von gesintertem Kao_Suprex
XRD-Diffraktogramm von gesintertem Kao_SM
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A. XRD -Diffraktogramme der Referenzen
XRD-Diffraktogramm von gesintertem RKF 100
XRD-Diffraktogramm von gesintertem SS
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A. XRD -Diffraktogramme der Referenzen
XRD-Diffraktogramm von gesintertem KS
XRD-Diffraktogramm von granuliertem und gesintertem Bauxit
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A. XRD -Diffraktogramme der Referenzen
XRD-Diffraktogramm von Bauxit WB im Lieferzustand
XRD-Diffraktogramm von Kao_Suprex im Lieferzustand
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A. XRD -Diffraktogramme der Referenzen
XRD-Diffraktogramm von RKF 100 im Lieferzustand
XRD-Diffraktogramm von SS im Lieferzustand
180
B. Zusammensetzungen der Projekt -Kohlen
B. Zusammensetzungen der Projekt-Kohlen (Gew-%)
Braunkohlen Steinkohlen
K2-1 K2-2 K3-1 K3-2 K3-3 K2-3 K2-4 K2-5
C 54,8 56,9 51,0 55,5 54,6 79,4 65,5 31,5
H 5,604 5,563 5,134 4,861 5,03 2,76 4,72 2,60
O 33,8 33,2 37,6 37,6 37,2 10,5 21,9 34,3
N 0,574 0,585 0,5 0,577 0,636 0,978 1,241 0,73
S 0,24 0,3 1,35 0,28 0,31 0,9 0,49 0,98
Cl 0,035 0,037 0,022 0,023 0,021 0,127 0,01 0,032
Al 0,069 0,042 0,27 0,051 0,06 3,06 1,84 7,81
Fe 0,58 0,49 1,3 0,80 0,66 0,69 0,73 2,35
Ca 1,39 1,26 1,01 1,03 0,89 0,3 0,21 0,72
Mg 0,37 0,51 0,26 0,36 0,28 0,16 0,17 0,45
K 0,014 0,021 0,061 0,014 0,016 0,73 0,22 1,93
Na 0,16 0,39 0,008 0,017 0,017 0,3 0,32 0,19
Si 0,25 0,22 1,33 0,22 0,18 4,57 4,89 16,1
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